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I

OBJETIVO

La manufactura de los llamados alquilados, los cua-
les son importantes constituyentes de los combustibles de al-
ta calidad para motores y avianes, se lleva a cabo en la plan
ta de alquilacibén de la Refinerfia "18 de Marzo" de Azcapotzal

co, D.F.

El objetivo de la modificacibén en la zona de reac--
cibn de la planta de Alquilacidn, es aumentar la capacidad de
proceso de butileno y mejor rendimiento y calidad de producto,
aprovechando las facilidades que se tienen actualmente y las-
que proporcionarén las modificaciones que se encuentran en de

sarrollo en la unidad.
Las facilidades mencionadas son las siguientes:

1.- Mayor disponibilidad de agua de enfriamiento al
entrar en servicio otra de las torres de enfriamiento, que --
permitié liberar de dar servicio a la planta reductora de Vig
cosidad al circuito de agua de enfriamiento de la torre No. 4,
favoreciendo mayor flujo de agua mds fria para las unidades -

de Alquilacibén y Dodecilbenceno.

2.- Mejoria de la recirculacidén de HF al instalarse

la tercera bomba RH-P20, de acuerdo con el estudio efectuado-

que permitird mejorar la relacidn actual de &cido a hidrocar-



buros, que favorecerd la conversibdn hacia isoctanos, lo que -
se traduce en un mayor rendimiento de alquilado de mejor cali

dad.

3.- Se dispondra de un mayor tiempo de residencia -
del HF al terminarse la instalacibén del nuevo asentador de HF
de mayor capacidad que favorecerd un aumento de capacidad de-
proceso de butilenos, ya que habrid mejor separacidn del méyor
volumen de HF que habré en circulacién y reducird al minimo -
la posibilidad de arrastre de HF en la carga a la Desisobuta-
nizadora por el aumento considerable de hidrocarburos en cir-
culacibén, que provoca aumento de butilenos en proceso para --
mantener la relacidn necesaria de isobutano a olefinas 100%,-
condicibn importante en la obtencidén de m&s productos con me-

jor calidad.

Se propone aumentar la capacidad de proceso actual-
de 960 m3£dia de butilenos a una capacidad de 1200 m3/dia, es
decir, un 25% mis, aprovechando las facilidades mencionadas -

con un costo minimo de invesidn adicional.

La idea b4sica del aumento de capacidad de proceso-
consiste en establecer un sistema de reaccién semejante al --
existente en la planta de Alquilacibén de la Refineria de Cd.-

Madero, modificacién que solo representa el costo adicional -

que origina el instalar una lfinea de reaccibén de difmetro y -

longitud adecuada para tener una caida minima de presién du--



rante el manejo del &cido e hidrocarburos en proceso de reac

cidén, ya que los reactores existentes se convertir&n en en--
friadores de HF, disminuyendo considerablemente la presibén -
de trabajo (presidn de vapor) de los mismos, al manejar Gni-
camente acido que solo representa el 40% del volumen total -

que con el sistema actual tienen que manejar.

La finica diferencia importante en la operacién del
sistema que se propone con el existente en la Refineria de -
Cd. Madero, consiste en que habré circulacibén de &cido cons-
tante que dependerd de la capacidad de las bombas de recircu
lacibén de hidrocarburos, ya que es por eyeccidn; por esta —--='
misma causa el sistema trabajard a presidn mds baja. (Ver --

Pig. 1).

Para establecer la comprobacién tebrica de este au
mento de capacidad en la zona de reaccidn, se efectué el ba-
lance de materiales a manejar y el balance térmico del siste
ma para estable, de acuerdo con la superficie disponible de-
enfriamiento de &cido, la temperatura mdxima que se tendra -

en el tubo de reaccibdn.
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QUIMICA DE LA ALQUILACION

En general, la Alquilacidn puede definirse.como la-
introduccidn de un radical alquilo por sustitucibén o adicién-
en un compuesto orgédnico. La reaccibn se lleva a cabo comer--

cialmente por dos caminos:

1l.- Alquilacidn té&rmica en fase vapor.
2.- Alquilacibn catalitica con &4cido fluorhidrico,-
&cido sulffirico o complejos de cloruros de Alu-

minio-hidrocarburos.

La reaccibén quimica de alquilacién con HF se lleva-
a cabo en forma eficiente cuando el isobutano liquido se mez-
cla con HF y a la emulsidn resultante se le agrega butileno -
con una concentracién baja. La reaccidn se lleva a cabo en la
fase 4cida, especialmente en la interfase, a la cual tiene ac
ceso la olefina y el isobutano. Bajo las condiciones anterio-
res y a una temperatura de 100°F (37.4°C) que es la adecuada-
para que se lleve a cabo la reaccidn de alquilacién y en que-
las parafinas normales son inertes. De esta manera, sin olefi

nas, el isobutano no actfia materialmente sobre HF.

Las olefinas son las que realmente actfian sobre el-

HF y uno de los objetivos de una buena alquilacibén es reducir

la formacién de polimeros olefinicos asi como la perduracién-



de fluoruros orgdnicos resultantes de dichas reacciones de --

las olefinas.

Los fluoruros de butilenos asi como otros fluoruros
de olefinas simples, teniendo un punto de ebullicién un poco-
superior de sus olefinas correspondientes, son solubles en --

hidrocarburos o en HF liquido.

Estos fluoruros se convierten en polimeros en la so
lucién de HF, o con isobutano presente son alquilados r&pida-
mente y por tanto destruidos. El producto combinado es libera

do como HF.

La reaccibén quimica principal que se lleva a cabo -
en alquilacidn con HF de una fraccibén de butano-butileno es -

del tipo siguiente:

El isobutano y el butileno reaccionan directamente-
en presencia de HF para producir isoctano (compuesto princi--
pal del alquilado).

iC,H + C,H, ====—3 >C8H18 (2,2,4 trimetil pentano)

4710 478

En forma general:

HF
CnH2n+2 * CmHZm >Cn+mH2 (n+m) +2

La reaccién no es de 100% de conversibén, se forman-

también parafinas con puntos de ebullicién superiores e infe-

riores al del isooctano, las cuales tienen un menor fndice ce-



octano.

Bajo condiciones anormales, la reaccidén se lleva a-
cabo también en forma anormal. En ausencia de isobutano las -
olefinas reaccionan directamente con el HF para producir fluo
ruros orgdnicos, los cuales son solubles en HF. Sus puntos de
ebullicidén son ligeramente superiores respecto a sus corres--

pondientes parafinas u olefinas, ejemplo:

PUNTO DE EBULLICION.

P °c
Propano -44 -42
Isobutano 10 ~12
2-Fluoropropano 15 -9.4
n-Butano 31 -0.5
2-Fluorobutano 77 25

Las olefinas son también polimerizadas por medio de
HF a polimeros pesados y polimeros ligeros. Ambas reacciones-
ocurren ordinariamente cuando el butileno, por ejemplo, y el-

HF vienen juntos.

Accibn del HF sobre olefinas a 100°C (Temperatura -

de la alquilacidn):

Algunos fluoruros en presencia de HF nos llevan tan



facilmente, como las correspondientes olefinas, a producir al
quilado y liberan el fluoruro como HF. Por ejemplo, el Fluoru
ro de isopropilo o propileno, mds isobutano, dan buena reac--
cidén de alquilacibén que produce alquilados de composicibén ---

aproximadamente similar.

REACCIONES QUIMICAS.

1.- Butilenos + HF _~-2 Butifluoruros.

2.- Butilenos + Butifluoruros --3»Alquil-fluoruros.

3.- Butifluoruros + Isobutano --=»Isooctanos + HF.

4.- Alquil-fluoruros + Isobutano -->»Otros alquila-
dos + HF.

5.- n-Butilfluoruros + Isobutano --2>Isobutilfluoru

ros -+ n-Butano

Las reacciones 1 y 3 son las reacciones deseadas, -
las cuales producen alquilado ligero de alto octano. La reac-
cibén 2 seguida por la reaccidén 4, producen alquilado ligero -
de bajo indice de octano y alquilado pesado. Se creé& que la -
reaccibén 2 es realmente un grupo de varias reacciones, las --
cuales hacen variar la posicibén del grupo alquilo en la cade-
na, sufriendo modificaciones moleculares, porduciendo alquil-
fluoruros ligeros y pesados. La formacién de aceites solubles

en HF (asas) pueden ser agrupadas en la reaccidn 2. La reac--

cibn 5 es solo un intercambio de hidrégeno-fluor.
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Estas 5 reacciones han sido expresadas en términos-
de butilenos, siendo similares para propileno y amilenos y to

das ellas tienen lugar en la fase hidrocarburo.

Es necesario reconocer que las reacciones 1 y 2 com
piten por el butileno y es la cinética de estas reacciones en
competencia la que determina la calidad y cantidad del alqui-
lado. El proceso disefiado para los reactores de alquilacién -
con HF debe ser tal que la reaccibn 1 se favorezca y la reac-
cibén 2 se suprima. Tal disefio es posible si los factores que-
influyen en la cinética de las reacciones son convenientemen-

te empleados.

CINETICA DE LAS REACCIONES.

Se opina que las reacciones 1 y 2 tienen muy altas-
constantes de velocidad de reaccibn, ya que casi no aparecen-
olefinas en el efluente del reactor. La reaccidn 2 parece ser
menos ripida que la reaccidn 1. Siempre que una constante de-
velocidad de reaccibn es alta, la reaccidn puede ser limitada
por la transferencia de masa, en otras palabras, una reaccién
no puede efectuarse mds répido de lo que le permite la dispo-
nibilidad de un reactivo. El significado de esto es que una -
amplia dispersidn de hidrocarburos en la entrada al reactor,-

ocasiona que la reaccibn 1, la mas répida y también la m&s ds

seada, se complete en unos cuantos segundos. La reaccidn 3 y-

4 proceden mis lentamente continuando en el asentador y se —-
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suspenden al efectuarse la separacibén de las fases &cido-hidro

carburos.

La relacidn alta de isobutano a olefinas, es un fac-
tor que promueve mejor indice de octano y menos alquilado pesa
do. El isooctano (2,2,4 trimetil pentano) es el hidrocarburo de
alto octano. Es también el producto de la alquilacién del t-bu
til-fluoruro con el isobutano. Esta observacidn indica que la-
reaccidn 2 es probablemente un poco mds lenta que la reaccién-
1, y esto incrementa la disponibilidad del HF haciendo favora-

ble la reaccibdn 1 sobre la reaccibn 2.

EFECTO DE LA TEMPERATURA.

El principal efecto de la alta temperatura es la de-
manda creciente de butileno para reaccionar sin mucho incremen
to en la disponibilidad de HF, permitiendo un incremento en la
velocidad de reaccién de 2 en relacidn a la velocidad de reac-

cidn de 1.

REACCIONES DURANTE LA ALQUILACION.

La alquilacibén de isobutano con olefinas es compleja.
Est4 caracterizada por simple adicidn y por numerosas reaccio-
nes secundarias. No todas las reacciones secundarias son malas,

ya que ellas hacen posible la formacidn de isooctanosa partir-

de las olefinas propileno y pentileno.
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Los productos de la reaccidn primaria son las para-
finas isbémeras, conteniendo &tomos de carbbén que son la suma-
de isobutano y la olefina. Productos secundarios son més lige

ros y mds pesados que los productos primarios.

Estd generalmente demostrado que la alquilacidén se-
efectfla a través de un ibén carbonio formado por el isobutano-
en presencia del catalizador &cido. El1 i6n carbonio reacciona
con la olefina para producir una estructura i6nica pesada, la
cual enseguida reacciona con el isobutano para formar el pro-
ducto de la reaccidn y un nuevo idn carbonio para continuar -

la reaccibn general.

La reaccidn de alquilacibén primaria es favorecida -
por un tiempo de contacto corto, baja temperatura del reactor

y alta actividad del catalizador.

La facilidad de la alquilacidn aumenta con el incre

mento del peso molecular de la olefina.

Las reacciones secundarias de alquilacién son favo-
recidas por alta temperatura, largo tiempo de residencia y al
ta disponibilidad de isobutano. Algunas de las reacciones se-

cundarias experimentadas en alquilacidn son:

TRANSFERENCIA DE HIDROGENO.- La reaccidén de transfe

rencia de hidrb6geno explica la formacidn de propano e isocta-

nos, cuando el propileno es alquilado con isobutano.



Esto también explica la formacidén de isopentano e -
isooctanos cuando se alquila amilenos. Como el isobutano se -
alquila a si mismo en un sentido, este consumo es muy alto --
cuando la calidad del producto del alquilado del propileno o-

del amileno, se aprovecha como el de butilenos.

ALQUILACION DESTRUCTIVA.- Esta reaccibn explica ia-

formacifn de isopentano e isohexano cuando se alquila propile
no. Similarmente la formacién de isopentano e isobutano es ex

plicada por alquilacibén destructiva de amilenos.

Asi la transferencia de hidrégeno y la alquilacidn-
destructiva ayudan a mejorar la calidad del producto de la al

quilacibn de amilenos, con altas relaciones de isobutano.

POLIMERIZACION.- Cuando la disponibilidad de isobu-

tano es limitada, o el mezclado es pobre, la olefina tiende a
reaccionar a si misma. Esta reacciona hasta formar verdaderos
polimeros o conjiuntos de polimeros. Indudablemente algunos --
productos de la reaccidn primaria se obtienen de la reaccién-

de los polimeros con isobutano.

Los productos no saturados de polimerizacibén se en-

cuentran en el alquilado pesado.

COMPLEJOS DEL CATALIZADOR Y FORMACION DE ESTERES.--

Las condiciones de reaccidn que favorecen las polimerizacio-—-

nes, también favorecen la formacibén de complejos del cataliza
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dor y esteres.

Los complejos del catalizador aparecen como un lodo
café rojizo en la fase catalizador. Los esteres estdn distri-
buidos entre ambas fases catalizador e hidrocarburos, y seran

removidos de los hidrocarburos antes de ser fraccionados.

Las condiciones senaladas para obtener buena cali--

dad de alquilado inhibe la formacibén de complejos y esteres.

REACCIONES DE ALQUILACION,
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En términos del idn carbonio.
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En términos del ibén Carbonio
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VARIABLES DE OPERACION PARA ALQUILACION CON HF.

Para operar la unidad de alquilacibn en forma efi--—
ciente, es necesario tener un conocimiento general de la reac
cidén y de los factores que afectan, estos factores son llama-

dos variables de operacidbn.

La alquilacibén con HF, como se menciona en capitu--
los anteriores, es la combinacién de isobupano con una olefi-
na tal como propileno, butileno o amileno, en presencia de HF
para producir un material con rango de ebullicién semejante -
al de la gasolina y que es llamado Alquilado. Una variable en
la reaccidén de alquilacibén que es muy importante pero que no-
es considerada variable de operacidn, es el tipo de olefina -
que se carga. Las olefinas que normalmente se procesan en la-
unidad de alquilacidén son propileno y butileno. Estas olefi--
nas bajo condiciones similares producen aproximadamente la --
misma cantidad de alquilado. Bajo condiciones similares los -
butilenos producen el alquilado de mds alta calidad que equi-
vale al de mayor Indice de octano. Le sigue en calidad el de-
propileno, siendo el de mds baja calidad el alquilado del ami
leno. El tipo de carga es usualmente determinado por su dispo

nibilidad, economia de la operacidn y por las especificacio--

nes del alquilado que se desea producir.

Los factores que es necesa-io controlar en la opera
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cibén de la unidad son la cantidad y calidad del alquilado pro
ducido por cada barril de olefinas consumido, el consumo de -

HF y el consumo de isobutano fresco.

Las variables de operacibén que afectan la calidad -
y cantidad del alquilado producido y que afectan el consumo -

de acido, son las siguientes:

1.- Relacibn de isobutano de recirculacibn a olefi-
nas en volumen 100%.

2.- Temperatura de reaccidn.

3.- Pureza de HF recirculado.

4.- Tiempo de contacto.

5.- Relacidn volumétrica de &cido a hidrocarburos -
en reactor.

6.- Hidrocarburos inertes en carga.

RELACION DE ISOBUTANO DE RECIRCULACION A OLEFINAS -

EN VOLUMEN 100% EN AREA DE REACCION.

Se entiende como relacidn isobutano-olefinas a la -
relacidn que se establece entre el volumen de olefinas 100% -
en la carga y la suma de los volGmenes de isobutano 100% en -
carga de olefinas, isobutano fresco e isobutano de recircula-

cidn.

Normalmente la relacidn isobutano-olefinas debe ser

12 a 1 6 m&s alta. Usualmente se denomina como una relacidn -
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de 12. Esta es la variable mds importante de la reaccibén, y -
una de las de mds facil de control. El1 aumento de esta rela--

cibn tiene los siguientes efectos:

a) .— Aumento de cantidad de alquilado producido por
barril de olefina 100% procesada.

b) .- Aumento de calidad del alquilado producido,

c) .- Favorece formacién de isooctanos y consecuente
mente disminuye la formacién de compuestos més
ligeros o mé&s pesados que los isooctanos.

d) .— Disminuye la formacidén de aceites solubles en-
dcido, disminuyendo las necesidades de regene-
racidn de HF y consecuentemente reduce su con-

sSumo .

TEMPERATURA DE REACCION.

La reaccibén de alquilacibn es exotérmica. Se desa--
rrolla satisfactoriamente dentro un rango de temperaturas de-
5 a 45°C. La refrigeracibn no es necesaria; el enfriamiento -
con agua es suficiente para mantener la temperatura adecuda -

para obtener buena reaccidén de alquilacidn.

El aumento de la temperatura de reaccidén disminuye-

el fndice de octano del alquilado obtenido por provocar la --

formacidén de alquilados m&s ligeros.
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PUREZA DEL HF RECIRCULADO.

La pureza del HF recirculado se considera como la -

acidez titulable del &cido que entra en &rea de reaccibn.

La concentracidén de &cido en un rango de 85 a 90% -
en peso tiene poco efecto sobre el volumen de alquilado produ

cido.

El aumento de concentracibén disminuye el consumo de
HF como fluoruros orgdnicos. La disminucién de la concentra--
cidn del &dcido es causada por la formacibén de aceites solu---
bles y la absorcién del agua que tr&en las cargas de hidrocar
buro. Mejorando la operacidén de la torre regeneradora, provo-
camos el aumento de concentracidén del &cido recirculado. Se -
ha establecido una relacidn entre el alquilado total produci=-
y el volumen de &cido recirculadc que debe regenerarse para -
mantener una pureza determinada en el mismo. Para una pureza-
minima de 70% en el isobutano de recirculacidén, deberd rege--
nerarse 1 volumen de HF recirculado por cada 5 volfmenes de -
alquilado total producido. La pureza O6ptima de HF recirculado

se encuentra dentro del rango de 88 a 92% de HF en peso.

TIEMPO DE CONTACTO.

El HP reacciona ripidamente por lo que, es permisi-
ble un corto tiempo de contacto. Por tiempo de contacto se en

tiende, como el tiempo de residencia de la carga fresca més -
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el isobutano de recirculacidén en el reactor en el cual usual-
mente el 50% del espacio est& ocupado por HF. De 3 a 25 minu-
tos de contacto no d4 cambio apreciable en la proporcién de -

alquilado pesado en el total de alquilado producido.

El contenido de fluoruros orgdnicos tiende a aumen-
tar cuando el tiempo de contacto es corto, probablemente los-
alquilfluoruros formados no son totalmente consumidos durante

la alquilacidn.
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IIT

PLANTA DE ALQUILACION

Las cargas procesadas en la planta de alquilacién --
son: Butilenos procedentes de las plantas catalfiticas de Azca
potzalco, Minatitl&n y Salamanca e Isobutano procedente de —--
las plantas fraccionadoras de gasolina natural de Minatitlén.
Los tanques de almacenamiento de estos materiales en la refi-

nerfa son:
Para Butilenos: 167, 168, y 169.

Para Isobutano: 161 y 164 adem&s el tanque 170 que-
cuenta con linea para uso alternativo para Butilenos o Isobu-

tano.

Debido a frecuente alto contenido de propano en las
cargas y a la baja capacidad de depropanizado de la planta, -
se reacondiciond la torre depropanizadora RH-TI para eliminar

propano al méximo en dichas cargas, antes de entrar a proceso.

Existen facilidades para depropanizar Butilenos € -
Isobutano alternativamente, pero no para procesar las dos jun
tas. En virtud de ser el volumen de carga de Butilenos consi-

derablemente mayor a la carga de Isobutano, se ha optado por-

depropanizar continuamente la carga de Butileno, mezclando la
carga de Isobutano fresco en la corriente de fondos de la de-

propanizadora RH-TI.
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DESCRIPCION GENERALIZADA DEL FLUJO A TRAVES DE LA -

PLANTA.

Una corriente conteniendo Butilenos (I) se mezcla -
~on una corriente de Isobutano fresco (2) y una corriente de-
Isobutano de recirculacibén (3) que lleva un pequeno porcenta-

je de HF, formandose la carga combinada (4).

La corriente (4) pasa a través de un contactor en -

donde se mezcla intimamente con la corriente (5) de HF.

Eﬁ presencia de HF, los Hidrocarburos que forman la
corriente (4) reaccionan formando alquilados, é&sta reaccibén -
desprende calor, por lo cual el contactor estd provisto de un
medio adecuado de enfriamento. Se tiene en el reactor una dis
posicién adecuada de bafles para obtener una buena emulsibén -
de Hidrocarburos y &dcido. El &rea de contactores es de sufi--

ciente volumen para obtener un tiempo de -contacto adecuado.

La corriente (6) que sale del contactor contiene HF,
alquilados, Isobutano, y algunos Hidrocarburos inertes que pue
den haber sido incluidos en las corrientes (1), (2) y (3). La
corriente (6) es descargada en un tanque asentador para sepa-
rar las fases 4cido e Hidrocarburo. La fase &cido (7) es re--

circulado a el contactor, este dcido contiene algunos Hidro--

carburos disueltos, pero no alteran dicha corriente, ya que -

es una cantidad pequena.
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La fase hidrocarburo (8) contiene &cido disuelto, -
pasa a un tanque similar al asentador el que se denomina tan-

que de carga de la torre deisobutanizadora.

Esta corriente (8) es alimentada a una torre frac--
cionadora denominada deisobutanizadora, donde se obtiene como
producto destilado, Isobutano, Propano, y Acido Fluorhidrico-
que forman la corriente (9) que es totalmente condensada hacia
un acumulador de reflujo. De &ste acumulador se deriva una co
rriente (10) de alimentacidn a la torre depropanizadora, y —--
una corriente de recirculacibn hacia el contactor que resulta

ser la corriente (3).

De la torre depropanizadora se obtiene un destilado
formado por propano y HF (11) a esta corriente se une el des-
tilado de la torre deflegmadora que esta formado por Propano-
y HF, perc con una mayor concentracién de éste Gltimo, y for-
ma la corriente (12), las corrientes (11) y (12) pasan a tra-
vés de un condensador hacia un acumulador, en éste ocurre una
separacién semejante a la del asentador de acido, de la co---
rriente (13) cue resulta de la mezcla de las (11) y (12). La-
fase Hidrocarkburo se alimenta como carga a la torre deflegma-
dora (14). La fase (15) Acida se combina con la corriente (7)

para recircular al contactor comc la fase (5). En la torre de

flegmadora se efectua la separacidn del propano de HF, obte--

niendose :n destilado formado por Propanc y &cido que consti-
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tuye la corriente (12), por el fondo se obtiene una corriente
(16) formada por Propano libre de &cido. Los fondos de la to-
rre depropanizadora formados principalmente por Isobutano cons
tituyen la corriente (17) que se une a la corriente (3) de re
circulaéién que se une finalmente a la corriente (4) de carga
combinada. Esto ayuda a mantener la relacidn de Isobutano a -

Butilenos en el sistema.

Aunque el producto de los fondos de la torre deiso-
butanizadora quedan practicamente libres de &cido fluorhidri-
co, contienen una determinada cantidad de fluor combinada co-
mo fluoruros orgédnicos. La mayor parte de fluor puede ser re-
movido pasando los hidrocarburos a través de Bauxita a una --
temperatura adecuada. Consecuentemente éstos fondos, formando
la corriente (18) es pasada sin enfriar a través de un trata-
dor de Bauxita. La corriente (19) que sale del tratador de --
Bauxita es alimentada a la torre depentanizadora, para sepa--
rar pentanos y mds ligeros de los alquilados, la corriente --

formada por pentanos y mas ligeros (20) se envia a tanques.

El producto del fondo de la torre depentanizadora es
el alquilado total y forman la corriente (21) que es alimenta
da a la torre fraccionadora de alquilados, en donde el produc

to de la destilacidn es el alquilado ligero (22) componente -

basico de gas~lina de aviacidén y de alto octanaje en general,

el producto del fondo es el alquilado pesado (23) que es en--
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viado a tanques como subproducto y se emplea como componente-

secundario en preparacidén de gasolina y turbosinas.
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DISCUSION GENERAL DEL FLUJO.

La unidad de alquilacibén de la Refineria de Azcapot
zalco fué expansionada para procesar principalmente olefinas-
de butenos producidas en las diversas plantas de desintegra--

cidn catalftica del sistema.

Bajo condiciones de operacidn normal, los productous
obtenidos seran: Propano, Butano, Alquilado Ligero (Alquila--

cidn), Alquilado Pesado y Aceites solubles en &4cido.

Lo siguiente es un sumz2:-io de las cargas y produc-
tos obtenidos, de acuerdo con las .a3ses de disefno:
COMPOSICION CAPACIDAD BARRILES/DIA

CARGA DE- DE CARGA DE- PRODUCTOS.
OLEFINAS. ISOBUTANO.

Propileno 2 - -
Propano 13 102 115
Isobutano 149¢% 828 57
Butenos 1962 : = -
Butano Normal 416 1.22 538
Amilenos 23 = =
Pentanos 12 - 12
Alquilado Ligero = — 3273
Alquilado Pesado = = 170
Aseites Solubles = = 7
Total: 3924 1052 4172

SECADORES DE CARGA Y CONTACTORES DE ACIDO FLUORHIDRICO.

La carga de olefinas procede de los fondos de la Depropanizad
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ra RH-TI a control de nivel de la misma y fluye por diferencia
de presidn, y el isobutano de la descarga de las bombas RH- -
P17; ambas corrientes de hidrocarburos pasan a través de los-
secadores de alfimina activida AR-T1, RH-T4 o Rh-T5. M&s ade-
lante se une con el isobutano de recirculacidn y esta carga -
combinada entra a los contactores AR-Cl, RH-C1l y RH-C2. Duran
te la operacidn normal solo uno de los secadores estd en ope-

racidn, otro en ciclo de regeneracidén y el tercero inactivo.

El secador en ciclo de proceso seca la corriente com-
binada de olefinas e isobutano. Actualmente el ciclo de proce
so es de 24 horas. El ciclo de regeneracidn es de 18 horas. -
Actualmente el ciclo de regeneracidn se efectfia vaciando pri-
meramente el secador hacia los tanques de vaciado de la plan-
ta, presionandolo hasta dejar libre de hidrocarburo liquido -
el secador, posteriormente se establece un flujo de gas natu-
ral a través del calentador de regeneracidn de secadores RH--
H11, hacia el secador en regeheracién en flujo inverso al de-
operacibn, saliendo hacia el enfriador de regeneracién RH-E21,
de aqui flﬁye hacia el cabezal de gas combustible del calenta
dor RH-H1 en donde se consume. Una vez establecido el flujo -
se inicia el calentamiento de la corriente de gas natural has

ta una temperatura de 400°C en RH-H11l, se mantiene la circula
cidn hasta que se alcance a la salida del secador en regenera

cidn una temperatura de 260°C, se mantiene esta temperatura -

con un minimo de dos horas, se suspende el calentamiento de -
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gas y se mantiene la circulacibn para enfriar hasta 60°C a la

salida del secador. El ciclo dura de 14 a 18 horas.

El nuevo contactor AR-Cl es bisicamente un cambiador-
de calor de tubos en "U" y camisa, en donde la carga de hidro
carburos entra por una boquilla localizada en el fondo de la-
camisa y el HF recirculado entra por una boquilla cercana al-
fondo. Una placa perforada, instalada dentro y cerca del fon-
do de la camisa y cubriendo la entrada de la boquilla de ----
hidrocarburo, proporcionando una mejoria en la distribucibén -
de carga de hidrocarburos en el punto de contacto con el HF.-
Después de pasar a través del lado de la camisa del contactor,
la mezcla de HF e hidrocarburos, sale de los tubos contacto--
res a través de lineas efluentes localizadas cerca del domo.-
Saliendo de los contactores, el asentador de &cido RH-T8 y el
tanque de carca RH-TS de la torre Deisobutanizadora Ar-T2, --

son los siguientes recipientes en la linea de flujo.

TANQUE ASENTADOR DE ACIDO Y SECCION DE REGENERACION DE

HF.

El HF actfia como un catalizador de la reaccibn que une
la olefina con el isobutano. El dcido interviene entrando en -
la reaccidn de alquilacidn, es separado y usado nuevamente. El

HF llega a ser diluido con agua y aceites solubles en &cido, -

por lo tanto, estos contaminantes deben ser eliminados por ---

fraccionamiento para mantener la pureza del &cido. Una parte -
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de &cido se pierde en esta etapa de regeneracién o fracciona
miento. También se pierde &cido en forma de fluoruros orgéni
cos, los cuales aparecen como compuestos inestables junto --
con los productos de la reaccidn. El costo del HF representa
una parte considerable del costo incluido en la operacibén de
la unidad. Una operacién eficiente ayudard a mantener el cos
to a un nivel razonable por lo que deberan tomarse todas las
preocupaciones necesarias para reducir las pérdidas de &cido

al minimo.

De los fondos del asentador RH-T8 se bombea el HF --
con las bombas RH-P20 y RH-PZ0A, parte para recircular el HF
a los contactores y otra parte como carga a la unidad de re-

generacidn de HF.

El nivel HF en RH-T8 debe permanecer constante inde-
pendientemente de los flujos de recirculacidén a contactores-
y carga a la torre regeneradora, este nivel serd de 1 a 2 --

purgas minimo.

El HF es precalentado vy cargado a la torre regenera
dora de &dcido AR-T4, donde el &cido purificado se vaporiza -
en el domo, se condensa en el condensador AR-E8 y se retorna

al asentador.

El isobutano vaporizado se carga en seccibén inferior

de la torre regeneradora para agotar el HF de los aceites so
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lubles que se acumulan, los que son extraidos por el fondo de

la torre.

El domo de la torre se refluja con isobutano frio, en
lugar de HF. Se inserta tambien el isobutano a la linea de --
carga, lo que permite operar la torre regeneradora finicamente
con isobutano en los periodos de arranque o paro, asimismo ---
sirve todo el circuito de regeneracidn con isobutano libre de
dcido, para casos de entrega de equipo de este circuito vara-

reparacidn.

La regeneradora de la undiad de Dodecilbenceno AR-T31,
sirve normalmente para regenerar el HF de esta unidad, sin em
bargo, puede utilizarse hasta lapsos de 72 horas para aumen--
tar la capacidad de regeneracién de la planta de alquilacidn,
o para casos de regeneracidn en AR-T4, sustituyendo a esta, -
contando con facilidades para ello, sin afectar la operacidén-

de la unidad de Dodecilbenceno a una carga normal.

E1l RH-T9, tanque de carga de la torre Deisobutanizado
ra normalmente se mantendrd a un nivel determinado. Los hidro
carburos de este tanque de carga contienen aproximadamente 1%
de HF disuelto, son cargados por las bombas de carga AR-P1l o-

AR-11A hacia la torre Deisobutanizadora.

SECCION DEISOBUTANIZADORA.

De la descarga de las bombas AR-Pl o AR-P1lA, la carga
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entra a la torre Deisobutanizadora a la altura del plato No.
40. La torre Deisobutanizadora mide 12,6 pies de didmetro --
por 114 pies de altura y contiene 50 platos. El producto del
domo,_esencialmente isobutano de recirculacién, se condensa-
en los condensadores AR-E2A, AR-2B y AR-2C y pasa al acumula

dor AR-D1 de 10 pies de di&metro por 24 pies de largo.

La presidén de este acumulador se mantiene por medio-
de una vélvula de control de presidn que permite el paso di-
recto de los vapores del domo hacia el acumulador y la pre--
sidn de la torre se controla en un punto localizado en la --
pierna de nivel del fondo de la torre que transmite una se--
flal sobre una automdtica de control de presidn situada a la-

salida de los condensadores.

Todas las corrientes que fluyen del acumulador estan
a control de flujo. El nivel del acumulador se mantiene, ya-
sea variando la temperatura del fondo de la torre o aumentan
do o disminuyendo la carga de isobutano fresco a la planta.-
Por ejemplo, si la planta estd operando normalmente y se ob-
serva que el nivel del acumulador de la Deisobutanizadora --
aumenta gradualmente, indicard que hay un exceso de isobuta-
no fresco en la carga. Reduciendo esta carga, el nivel del -

acumuladcr dejard de subir. En caso contrario, si el nivel -

del acumulador indica descenso, la carga de isobutano fresco

deberd aumantarse.
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Si se observa que el contenido de isobutano en la co-
rriente de salida de butano normal es mé&s alto de lo permiti-
do, la temperatura en el fondo de la torre deberi aumentarse-
un poco, digamos de 3 a 5°C, lo que vaporizard mds isobutano-
al domo y elevard el nivel del acumulador de destilados, esto
originard una reduccidn en la carga de isobutano fresco. Otro
ejemplo es que si se observa que el contenido de butano nor--
mal de la corriente de isobutano de recirculacidén es alto, la
temperatura en el fondo de la torre deberi ser reducida y la-
carga de isobutano fresco aumentada. Debe considerarse que —--
cuando la carga de olefinas aumenta o disminuye, la carga de-
isobutanc fresco requiere un ajuste para mantener un balance-

adecuadc de isobutano requerido.

Siendo el control de nivel del acumulador de la Deiso
butanizadora unc de los puntos de control mds importantes pa-
ra el comportamiento satisfactorio de la unidad, deberé&n com-
plementarse las observaciones anteriores con un balance de ma
teriales en términos de isobutano 100% puro por volumen de --
olefinas 100%, ya que ademds del consumo propio de la reac---
cibdn, se pierde isobutano en el fraccionamiento de propano, -
eliminandose propano con alto contenido de isobutano. Este ba
lance deberd efectuarse por lo minimo cada 8 horas utilizando

los rest_tados analiticos mds disponibles inmediatos. Estos -

balance: definirdn técnicamente los volGmenes de las cargas -

quedandc sujetos los ajustes mencionados antes a un buen cri-
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terio. Este aspecto es muy importante en la eficiencia de la-
unidad, pues es obvio que no podemos consumir isobutano a dis
cresidn., debemos reducirnos al estrictamente necesario esta--
blecido mediante balances de materiales. El calor suministra-
do a la torre Deisobutanizadora es mantenido por medio del ca
lentador de fuego directo AR-Hl1l. El combustible a este calen-
tador puede ser gas o aceite combustible, los tanqﬁes AR-T29-
y AR-T30, son los tanques de almacenamiento de dicho combusti
ble, desde los cuales es bombeado con las bombas AR-P8 y AR--
P8A, hacia un recalentador de aceite y por unos filtros antes
de pasar a los quemadores. El sistema de gas combustible tra-
baja con gas del circuito de refineria que es abastecido por-

el gasoducto.

Los liquidos del fondo de la torre Deisobutanizadora-
son recirculados con las bombas de fondo AR-P2 y AR-P2A, a —-
través de los cuatro serpentines paralelos del calentador, --
por una linea de transferencia de 16" y retornados a la base-

de la torre arriba del nivel del liquido.

El control de temperatura para regular el calor intro
ducido a la torre, se localiza en el plato No. 10. El control
de temperatura de salida del calentador, se encuentra en la -

1fnea de retorno hacia la torre vy actlia en cascada sobre los

contrcladores de flujo de gas o de aceite combustible al ca--

lentador sequn lo que se esté& usando. Se cuenta con protec---
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cidn de combustible, en el caso que la velocidad de circula--
cibn a través de los serpentines baje de un valor minimo o --
que la temperatura de la chimenea del calentador exceda a un-
punto maximo como resultado de ruptura en algun tubo del ca--
lentador Ar-Hl. En este calentador se efectfia la ruptura tér-
mica de los fluoruros org&nicos acumulados en el fondo de la-
torre, manteniendo una temperatura en la salida del calenta--
dor mayor de 210°C. Para mantener esta temperatura a diferen-
tes niveles de carga a la unidad, es combeniente hacer ajus--
tes sobre los flujos a cada serpentin para mantener la tempe-
ratura deseada. El nivel de fondos de la torre Deisobutaniza-
dora es regulado por los controladores de flujo que dan carga
a las torres Depentanizadoras, RH-T12, RH-T20 para conservar-
un nivel determinado en el fondo de la torre AR-T2. Antes de-
pasar a las torres Depentanizaodras, los fondos de la torre -
Deisobutanizadora pasan a través de los tratadores de al@mina
activada RH-T12, RH-T13 y RH-T14 para eliminacidn de fluoru--
ros orgdnicos, posteriormente pasan por un tanque trampa de -
alimina para retener arrastres de sb6lidos por posible ruptura
de las mallas de salida de los tratadores. Este tanque trampa

debe purgarse peribdicamente.

El producto del domo de la torre Deisobutanizadora se

reparte como isobutano de recirculacibn a contactores y carga

a la torre Depropanizadora.
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El isobutano de recirculacibn a contactores, se ma-
neja por diferencia de presibén, o se bombea con las bombas AR
P3 y AR-P3A, segun las nécesidades de mayor o menor recircula
cidn, lo que es determinado por el volumen de carga de butile
nos a la unidad. La carga a la Depropanizadora se maneja con-

las bombas AR-P4 y AR-P4A.

DEPROPANIZADORA Y SECCION AGOTADORA DE ACIDO FLUORHI
DRICO. '

De la descarga de las bombas AR-P4 o AR-P4A, la car
ga a la torre Depropanizadora pasa antes al precalentador de-
carga RH-El1l y entra a la torre a la altura del plato No. 12.-
El propano y el HF son separados como productos por el domo -
de la Depropanizadora. En el acumulador de reflujo de la to--
rre, el HF libre se asienta en fondo del mismo y es drénado =
hacia el tanque asentador de HF RH-T8. Este drenado de &cido-
es controlado por una vdlvula automdtica denominada "Flexo --
Pulse", que trabaja a control de tiempo. Se establece en el -
controlador ciclos de tiempo para que la valvula permanezca -

abierta a un tiempo fijado.

El tiempo de abertura se determina por medio de un-
descenso de temperatura en la linea de salida de HF. Mientras

por la linea fluye HF mantiene una temperatura determinada, -

en cuanto deja de haber HF, fluye propano y biene un descanso

brusce de temp:iatiura causada por la expansién del propano. -
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El ciclo de trabajo actual es de 50 min. cerrada, por un minu
to abierta, pero no debe considerarse un ciclo fijo, pues es-
t& sujeto principalmente a la cantidad de &cido que se asien-
te en el acumulador. Es importante vigilar que se trabaje en-
el ciclo mis aderuado, pues la faitta de cuidado origina pro--
blemas operacionales. Si se deja acumular demasiado &cido, --
afecta la operacién de las bombas AR-P7 y AR-P7A, pues el se-
llo que protege el empaque es insuficiente para altas concen-

traciones de HF.

Por otra parte, si los tiempos de abertura son muy-
prolongados, se establece una recirculacidn y acumulacidén de-
propano, gue presionard todo el sistema, o impidird la correc

ta eliminacién de propano del sistema.

La fase propano-acido del acumulador, se usa una --
parte como reflujo a la torre y otra como carga a la torre --

agotadora de HF con las bombas AR-P; y AR-P7A.

El control de la torre Decropanizadora se efectfia -
con la temperatura del plato No. 32 nara regular el reflujo -
requerido en la torre. El1 liguido er 21 acumulador de reflujo
de la Depropanizadora es normalmentc mantenida a control de -
nivel, reaulando la carga a la agotedora Jde HF. en cascada so

bre un controlador de fiujo, de tal manera que hay flexibili-

dad para operar en casos necesarios a control de flujo.
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El vapor al recalentador de fondos de la Depropaniza
dora, es una cantidad regulada pcr un contrclador de flujo, si

tuado en la linea de condensado que sale de dicho recalentador.

Los fondos de la torre Depropanizadora libres de HF,
principalmente formado por isobutano, son enfriados en AR-E13-
y AR-E13A, enfriadores de fondos de la Depropanizadora y recir
culados a los contactores. Existen lineas para que parte de es
tos fondos sirvan como sellos a las bombas que manejan materia
les &dcidos, solo se usan en los casos en que se carece de las-

bombas de sellos de alquilado pesado RH-P17 y RH-P17A.

E1 isobutano de reflujo y de agotamiento requerido -
para la torre regeneradcra d¢ HF, tambien proviene de los fon-

dos de la Depropanizadora.

La torre agotadora de HF AR-T3, tiene 2 pies de did-
metro por 40 pies de altura, llena con 28 pies de anillos Ras-
ching de una pulgada. La carga a la torre deberd ser aproxima-
damente el doble del volumen de propano obtenido como producto
en el fondo. El control de vapor AR-FRC-27 en el recalentador-
AR-E4 de fondos de la agotadora de HF, se regula para mantener
un flujo determinado y constante de vapores que saler de la --
parte suverior de la torre. La carntidad de vapores ird en fun-
cién del volumen de carga a la torre, El objetivo es separar -
ana cantidad tal de vapoires que sean suficiente para separar -

todo el HF, de la mezcla propano-HF, por el domo de la torre.
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Se dispone de un controlador de presidn &n la linea
de vapores destilados para mantener la presidén de 2.0 kg/cmz-

més alta que el acumulador de la Depropanizadora.

El propano libre de &cido que sale de los fondos --
del agotador, pasa por el enfriador RN-E20, pasando al lava--
dor cafistico de propano, lavanaose con solucibén de NaOH al 5%
en peso, el propano ya neutralizado es enviado a tanques o al
vaporizador de propano para usarlo como gas de presionar o --

combustible, segun las necesidades de la refineria.

TRATADORES DE ALUMINA ACTIVIDAD Y SECCION DEBUTANI-

ZADORA .

Refiriendonos nuevamente a los tratadores de 5' de-
didmetro por 30' de altura de alfmina activada, debemos men--
cionar que disponen de un circuito de lineas que les d&a gran-
flexibilidad de operacibn, pudiendo trabajar en serie o en pa
ralelo, o en forma mixta, se puede sacar uno o dos para repa-
racién o cambio de reactivo y trabajar con el o los restantes
en la forma mds conveniente. Actualmente se trabaja en forma-
mixta: Se pasa toda la carga a través de uno de ellos y la sa
lida se reparte en los dos restantes en paralelo. Disponen de
una linea especial de vaciado para cuando salen de operacién,

vaciandose con la bomba RH-P25 hacia el asentador de HF RH-T8

Es muy importante que se establezca y se cumpla un sistema de

engrasado peribédico de las vdlvulas macho "HYPRESEAL" que s'r
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ven de diversos bloqueos de estos recipientes ya que debido -
a la alta temperatura y a la naturaleza de los productos que-
manejan, presentan gran tendencia a pegarse las partes mbvi--
les de_estos machos por falta de movimiento y lubricacién. --
Después de los tratadores de alfimina activada, las torres De-
pentanizadoras RH-T17 y RH-Y20 son las siguientes torres en -

la linea de flujo.

La torre Depentanizadora RH-T17 tiene 10 pies de --
di&metro por 109 pies de altura y tiene 50 platos. La carga -
entra a la torre a la altura de los platos Nos. 25, 29 y 33 -
por boquillas de 4". El producto del domo escencialmente buta
nos-pentanos, se condensa en los condensadores de la torre RH
E8 A, B, C, D, pasando al acumulador RH-T18 de 10 pies de did
metro por 25 pies de largo. La presibén de este acumulador se-
mantiene mediante una v&lvula de control de presibn que permi
te el paso directo de los vapores clientes del domo hacia el-
acumulador y la presidn de la'torre se controla desde un pun-
to localizado en la pierna de nivel de fondos de la torre, --
transmitiendo una sefial sobre la autom&tica de control de pre
sién de la torre situada a la salida de los condensadores. El
flujo y el producto de la torre son manejados con las bombas-

RH-P6 y RH-P7.

El reflujo es enviado a control de flujo hacia el -

plato No. 50. El producto butanos-pentanos es bombeado hacia-
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tanques o como carga a la planta "RC" a control de nivel del-
acumulador RH-T18., El recalentador de la torre RH-T16 es el -
tipo de termosifbn y usa como medio de calentamiento vapor de
17 kg/cmz, a control de fuego que puede ser actuado por un —--
controlador de temperatura en carga situada en la linea de sa

lida de vapores del mismo recalentador.

La torre Depentanizadora RH-T20, tiene 4 pies de --
di&metro por 69 pies de altura y contiene 30 platos. La carga
entra a la altura de los platos Nos. 6, 12 y 16 por boquillas
de 3". El producto del domo constituido por butanos-pentanos-
es condensado en el condensador de la torre RH-Ell, pasando -
al acumulador RH-T21 de 4 pies de diametré por 16 pies de lar
go. La presibn en este acumulador se mantiene mediante una --
valvula de control de presibn que permite el paso directo de-
los vapores calientes del domo hacia el acumulador RH-T21. La
presidén de la torre se controla desde un punto localizado en-
la pierna de nivel de fondos de la torre, transmitiendo una -
sefial sobre la valvula de control de presién de la torre situa

da en la salida del condensador RH-T11,

El flujo y el producto de la torre son manejados --
con las bombas RH-P8 y RH-P8A. El reflujo es bombeado a con--

trol de flujo hacia el plato No. 30 de la torre RH-F20.

El producto butanos-pentanos es bombeado hacia tan-—

ques o como carga a la planta "RC" a control de nivel del achi
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mulador RH-T20, pasando previamente por el enfriador de pro--

ducto RH-E1l2.

El recalentador RH-E13 de la torre, es del tipo de-
termosifén y usa como medio de calentamiento vapor de 3.5 kg/
cm2., a control de flujo. Es importante mencionar el problema
frecuente provocado por el arrastre de tetrafloruro de sili--
cio, formado por los tratadores de alfimina activada, favore--
cido por el contenido de silice que tiene el reactivo de los-
tratadores que alcanza a niveles considerables cuando el reac
tivo es bauxita que contiene hasta 9.0% de silice, por lo que
se ha preferido usar alfimina activada que solo tiene 0.09% de
silice, dicho tetraflururo de silicio es solubilizado por la-
- corriente de fondos de la Deisobutanizadora, y pasa con la --
carga de las torres Depentanizadoras, donde es destilado y se
deposita en los nidos de los condensadores en forma de crista
les blancos muy finos, en cantidades relativamente considera-
bles, los que al sufrir la m&s leve hidrdlisis provocan fuer-
te corrosibén, principalmente en las soldaduras de las boqui--
llas de los envolventes, acidulan también la corriente de =---
hidrocarburos, provocando problemas en los empaques, vdlvulas

y bombas de los circuitos de flujo de ambas Depentanizadoras.

Por todo lo expuesto anteriormente, para prevenir-
la corrosidn causada por la formacién de &cido por hidréli--

sis de floruros, existe un sistema de eyeccidn sistemética -
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de inhibidor y de una solucibén diluida de hidréxido de amonio
hacia las lineas de vapores destilados de las torres RH-T17 y
RH-T20, inmediatamente antes de entrar a los condensadores de
dichas torres controlandose la inyeccibén mediante determina--
ciones de pH en los acumuladores de destilado, cuidando que -

sea mayor de 7.

SECCION SEPARADORA DE ALQUILADOS.

Después de las torres Depentanizadoras, las siguien
tes torres en flujo normal, son las torres separadoras de Al-

quilado RH-T10 y RH-T24.

La torre RH-T10 tiene 5 pies de di&metro por 49 ---

pies de altura y contiene 20 platos.

La carga procedente de los fondos de la torre RH-T17,
entra a la altura de los platos Nos. 9, 11 y 13 por boquillas
de tres pulgadas. El producto -del domo constituido por alqui-
lado ligero es condensado por el condensador RH-El1l de la to-
rre, pasando al acumulador AR-D4 de 4 pies de didmetro por 16

pies de largo.

La presidén del sistema se controla desde un punto -
localizado en la pierna de nivel de fondos de la torre en don
de se trasmite una sefial sobre una vdlvula de control de pre-
sidén del sistema situada a la salida del enfriador de alquila

do ligero a tanques AR-E5.
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El reflujo y el producto de la torre son manejados-

con las bombas RH-P3 y RH-P5A.

El reflujo es bombeado a control de flujo hacia el-
plato No. 20 de la torre RH-T10. El producto alquilado ligero
es bombeado a tanques a control de presidn del sistema pasan-
do previamente por el enfriador de producto AR-E5. El recalen
tador AR-E14 de la torre, usa como medio de calentamiento acei
te caliente del sistema de aceite de calentamiento de la uni-

dad de Dodecilbenceno. Este aceite trabaja a control de flujo.

Los fondos de la torre RH-T10, formados pcr alquila
do pesado fluyen por diferencia de presidn, a contrcl de ni--
vel, hacia el acumulador de alquilado pesado para sellos, pa-

sando previamente por el enfriador de alquilado pesado RH-E15.

La torre RH-T24 tiene 4 pies de didmetro por 49 pies
de altura y contiene 20 platos. La carga procedente de los =--
fondos de la torre RH-T20, entra a la altura de los platos --
Nos. 9, 11 y 13 por boquillas de 2". El producto del domo, --
constituido por alquilado ligero, es condensado por los con--
densadores RH-E14 y AR-E7 de la torre y pasa al acumulador RH

T25 de 4 pies de di&metro por 16 pies de largo.

La presidén del sistema se controla desde un punto -
localizado en la pierna de nivel de fondos de la torre de don

de se trasmite una sefal sobre una vilvula de control de pre-
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sidén del sistema, situada a la salida del enfriador de alqui-

lado ligero a tanques AR-E6.

El reflujo y el producto de la torre son manejados-—
con las bombas RH-P5 y RH-P2. El reflujo es bombeado a control

de flujo hacia el plato No. 20 de la torre RH-T24,

El producto alquilado ligero es bombeado a tanques-
a control de presibn del sistema pasando previamente por el -

enfriador de producto AR-E6.

Los calentadores RH-H11l y RH-H13 reciben bombeo de-
los fondos de la RH-T24 con las bombas RH-P12 y RH-P12A, para
establecer una recirculacibén de fondos que al ser calentados-
a fuego directo suministran el calor necesario para la opera-
cibén de la torre RH-T24. La circulacidén a través de los calen
tadores trabaja a control de flujo. El gas combustible a los-
calentadores trabaja a control de flujo. Estos calentadores -
trabajan en paralelo y pueden secarse de operacidén individual

mente para revisidén o reparacidn.

El producto de los fondos de la torre RH-T24 consti
tuidos por alquilado pesado fluyen de la descarga de las bom-
bas RH-P12 y P12A, hacia el enfriador de alquilado pesado RE-

E13 y a control de nivel de fondos de RH-T24, hacia el tanque

acumulador de sellos.
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CZCCION DE SELLOS.

Ce dispone de un tanque acumulador de sellos RH-T30
que recibke las corrientes de alquilado pesado procedentes de-
los fondos de las torres RH-T10 y RH-T24 a control de nivel -
de los fondos de las mismas. El objetivo de este acumulador -
es disponer de una determinada reserva de sellos para prote--

jer los empaques de las bombas que manejan material &cido.

El acumulador de sellos dispone de una alarma de ni
vel alto o bajo, para controlar la salida de alquilado pesado
a tanques cuando hay exceso del necesario para sellos, o sus-
pender la salida cuando el nivel es insuficiente. Cuando la -
produccidén de alquilado pesado es baja, deberd mantenerse el-
nivel necesario para sellos, disminuyendo la produccidén de al
quilado ligero, al ajustar el punto final de ebullicidn del -
alquilado ligero con objeto de tener m&s fondos. Se dispone -
de las bombas RH-P6, RH-P27 y RH-P27A para manejar el alquila
do pesado. La bomba AR-P6 se usa generalmente para enviar al-
quilado pesado a tanques y las RH-P27 y RH-P27A para servi---
cios de sellos con una presidén a la descarga que varfa de 20-

a 24 kg/cmz.

Las bombas que reciben servicio de sellos por mane-

jar material &cido son las siguientes.

Bombas de carga a la Deisobutanizadora.
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Bombas de reflujo a Deisobutanizadora y recircula--
cidn a contactores.

Bombas de carga a la Depropanizadora.

Bombas de recirculacidn de HF a contactores y carga
a Regeneradores.

Bomba de ca{ga de 4¢ido fresco al sistema v vasiado

de recipientes.

Existe de diseno un servicio de sellos de isobutano
libre de &cido procedente del enfriador de fondos de la Depro
nizadora que deberia sustituir en cualquier momento al siste-
ma de alquilado pesado, en la préctica esto no ha funcionado,
pero existen modificaciones en el sistema para trabajar con -
un sistema mixto, para los casos en que no se disponga de las

bombas RH-P27 por fallas de éstas.

SECCION DE VACIADO.

Se dispone de un circuito de vaciado para evacuar -
determinados recipientes en casos de emergencia, o de paro --
normal para revisidén o reparacidn. Se divide en tres seccio--

nes:

a) .- Seccibn de vaciado de contactores.

b) .- Seccibn de vaciado de recipientes en &rea de -
acido.

c).- Seccidn de vaciado de recipientes en irea de -

fraccionamiento no &acido.
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a).— La seccidn de vaciado de contactores est§ int
grada por salidas individuales de contactores con dobles blc
ques especificos para ser alineados en casos necesarios por
una linea de 3" hacia la succibén de la bomba RH-P25 y a tra-
vés de ella vaciar cualquiera de los 3 recipientes hacia los
tanques de almacenamiento de HF. Los contactores cuentan con
lineas para ser presionados con propano vaporizado y mantene

la presidén suficiente en ellos y ser vaciados totalmente.

b) .- La seccidn de vaciado de recipientes en &rea
de &cido estd integrada por una linea general de 3" hacia la
que descargan, haciendo el alineamiento adecuado el siguient
equipo: Descarga de la bomba AR-P1l para vaciar el tanque de
carga de la torre Deisobutanizadora promoviendo el presionad

necesario.

Descarga de la bomba AR-P2 para vaciar los fondos -
de la torre Deisobutanizadora y el calentador de fondos de Il:
misma torre. Vaciado de los enfriadores de fondos de la Depr¢
nizadora que se hace por diferencia de presidn. Descarga de -
las bombas AR-P3 para hacer el vaciado del acumulador de la -

Deisobutanizadora presionando lo necesario.

Este circuito presenta la alternativa de que cuandc
se hace vaciado de emergencia de algun equipo que maneja mate
rial 4cido, estd interconectado a la succidn de la bomba RH--

P25 y deberd vaciarse hacia los tanques de almacenamiento de-
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HF, ya que no podr& mandarse a los tanques de vaciado de la -
planta, debido a que el neutralizador de vaciado es el mismo-
que opera como lavador de alquilado ligero d2 produccibn nor-
mal y continudra en operacidén. En casos de paro y vaciado nor
mal, si se podri mandar los Gltimos excedent=s de materiales-
4cidos a través del enfriador de vaciado RH-E23 y del neutra-
lizador de vaciado y de alquilado ligero RH-T19, saliendo de-
ahi hacia los tanques de vaciado, anteriormente era el T-172,
y actualmente es el T-186, siendo bombeados por la RH-P5A des

de la linea de salida del neutralizador de vaciado.

]

La seccidn de vaciado de recipientes en drea de ---
fraccionamiento no &cido, estd integrado por un cabezal gene-
ral de 4" al que estd interconectado el circuito de vaciado -
de los secadores de carga que se vacian por diferencia de pre
sidén, presionando lo necesario los recipienzes, para vaciado-
total, se injerta la linea de vaciado de los fondos de la to-

rre RH-T20 para el vaciado de dicha torre.

Los materiales de este circuito n> &cido si pueden-
salir directamente en cualquier momento, con las limitaciones

de flujo naturales del circuito.,
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Iv

NUEVO SISTEMA DE REACCION

= Actualmente se ha establecido una carga minima de -
960 m3/dia de butilenos a la planta para operar en condicio--
nes aceptables de rendimiento y calidad del producto y de con

sumo de HF.

Se ha observado, cuando se procesan cargas mayores,
que se presentan problemas de operacibén en la zona de reac---

cidn, como los mencionados a continuacién;

1.- Mayor presibén de trabajo en los reactores, muy-
pr6xima a la presidn de desfogue de las vdlvulas de seguridad
de dichos recipientes, originando pérdidas de materiales &ci-

dos por este motivo.

2.- Mas produccién de fluoruros orgdnicos, provoca-
da por la baja relacidén de &cido a hidrocarburos que se obtie
ne, acelerando el agotamiento del reactivo de los tratadores-
de alGmina activada. Esto ocasiona un consumo de al@imina acti
vada mayor y permite el paso de mayor cantidad de fluoruros -
orgénicos hacia el &drea de fraccionamiento, causando dafos a-

las valvulas de bloqueo de los equipos en general y répido en

suciamiento de lag torres de fraccionamiento.

3.- Impurificacidén més rdpida del HF causada por --
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desviaciones de la reaccidn, favorecidas por la baja relacibén
de &cido a hidrocarburos que se establece, aumentando la for-
macidn de aceites solubles en &cido en tal magnitud que es =—--
insuficiente la capacidad de la torre regeneradora de &4cido -
para mantener una pureza adecuada de HF, para el buen desarro

1llo de la reaccibn de atquilacibn.

Estos problemas de operacidn afectan sensiblemente-
la calidad y el rendimiento del producto, aumentando el consu
mo de HF. Por lo tanto, se propone aumentar la capacidad de -

proceso de butilenos de 960 m3/dia a 1200 m3/dia.

Se efectfia acontinuacibén el balance de materiales y
el balance térmico del sistema para establecer de acuerdo con
la superficie disponible de nefriamiento de &cido, la tempera

tura midxima que se tendré& en el tubo de reaccibn.

En las figuras 2, 3 y 4 se muestra la situacidn ac-

tual en la zona de reaccidn y'la modificacibn propuesta.

Se proporcionaron los andlisis promedios recientes-
por el laboratorio de gases de la Refineria de las cargas de-

butilenos, isobutano fresco e isobutano de recirculacién.

BUTILENOS.
Propileno 0.60% Vol,
Propano 4,20 "

Butileno 33.0 &
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SITUACION ACTUAL EN LA ZONA DE REACCION.

DEISOBUTANIZADORA

AGUA __9_{—__}__> SALIDA DE TANQUE ASENTADOR
FRIA AGUA

PRODUCTOS

CONTACTOR

_ HF. é\

< BUTILENOS

ISOBUTANO

ISOBUTANO DE RECIRCULACION.

Fig. No. 2
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MODIFICACION PROPUESTA.
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AGUA DE TADOR
ENFRIAMIENTO

Fig. No. 3
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Isobutano 44.0 " P.e. = 0.6005 kg/1
Butano Normal 12.90 " Calor especifico = 0.569 ngé
Isopentano 5.30 "

CARGA DE ISOBUTANO,

Propileno 3.20% Vol.

Propano 21.90 "

Butileno 1.40 "

Isobutano 61.70 " P.e. = 0.5972 kg/1

Butano normal 10.70 " Calor especifico = 0.583 Kcal/kg°C

Isopentano 1.10 "

ISOBUTANO DE RECIRCULACION.

Propileno 0.0 % Vol.

Propano 21.10 "

Butileno 0.0 "

Isobutano 72.80 " P.e. = 0.629 kg/1

Butano normal 6.10 " Calor especifico = 0.587/kg°C.

Isopentano 0.0

BALANCE DE MATERIALES CORRESPONDIENTE A LA NUEVA

CAPACIDAD.
3
Carga base: 1200 m~/dia (30,000 kg/h).
Butileno 100% en carga = (1200) (0.33) = 396 m3/dia
Isobutano 100% en carga = (1200) (0.44) = 528 m3/dia
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Para que la reaccidn se lleve a cabo en forma efi--
ciente, se debe considerar un consumo minimo de 1.5 volfimenes

de isobutano 100% por cada volumen de olefina 100%.

(1.5} (396) = 594 m3/dia.

Isobutano necesario 100%

Isobutano restante 100% Isobutano necesario -
Isobutano en carga.
= 594 - 528

= 66 m3/dia.

Por lo tanto, se debe alimentar al proceso la si---
guiente cantidad de isobutano fresco para que se tengan 66 m

dia de isobutano 100%:

66/C.617

Isobutano fresco a carga

107 m3/dia (2660 kg/h).

Segtn las condiciones de operacidn, para que el pro
ceso se efectfie con eficiencia satisfactoria, se debe tener -
una recirculacidn de isobutano 100% a olefinas 100% en la mi-

nima relacibn de 12 a 1.
Por lo tanto:

Isobutano 100% de recirculacidn = (12) (396)

4752 m3/dia.

La cantidad equivalente de isobutano de recircula--

cidn correspondiente a 4752 m3/dia de isobutano al 100% seré:
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Recirculacidén de isobutano

4752/0.728

6528 m>/dfa (171,000

kg/h) .

La produccién de alquilado ser4, basada en el dise-
fo que establece un rendimiento de 1.7 voldmenes de alquilado

ligero por volumen de olefina.

Produccibn de alquilado ligerc (1.7) (396)
673 m>/dfa (19,600

kg/h) .

P.e. = 0.701 kg/1.

Se espera obtener un gasto de 5800 m3/dia de HF ope
rando las 3 bombas RH-P20 con linea de descarga de 6" de dia-

metro.

P.e. del HF = 0.97 kg/1.

Flujo total:

Butilenos 1200 m>/dfa 30,000 kqg/h
Isobutanos 107 " 2,660 e
Isobutano de recirculacibén 528 " 171,000 "
Acido fluorhidrico 5800 * 237,000 i

Total 13635 m>/dfa 440,660 kg/h.
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BALANCE TERMICO PARA CONOCER LA TEMPERATURA A LA SALIDA DEL -

TUBO.

Datos utilizados:

Calor de reaccidn 394 BTU/1lb (221
Xcal/kg) .

Temperatura de entrada agua de enfriamiento 17 °C (62.4 °F).

Temperatura de salida agua de enfriamiento 23 °C (73.4 °F).

Temperatura de entrada de hidrocarburos 28 °C (77 °F) .
Temperatura de HF enfriado 25 ™ s
— o
Cp HC 0.57 Kcal/kg °C.
- o
Cp HF = 0.98 Kcal/kg °C.
Educaciones de balance: -

Qeaccitn = M) Couc’ TonrTac) t Mur) Cpur) Tomr T1mr’

(M,) (Calor de reaccibn). —————=—————————————- (2) .

Qreaccién = A

Myc = kg/h de hidrocarburos (203,660 kg/h).

Mopp = kg/h de &cido fluorhidrico.

M, = kg/h de alquilado producido.

ToHF = Temperatura del HF a la salida del tubo de reaccidn.
THC = Temperatura de entrada de los hidrocarburos.

T = Temperatura del HF enfriado.

1HF
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Sustituyendo valores en la ecuacién (2):

Q (19,600 kg/h) (221 Kcal/kg)

reaccién

4,340,000 Kcal/h

Sustituyendo en la ecuacibén (1):

6
4.34 X 10" Kcal/h (203,600 kg/h) (0.57 Kcal/kg °C)

- o
(ToHF 25 °g)

+ (237,000 kg/h) (0.98 Kcal/kg °C)

(T gp=25 °C)
= 348,346 T .. - 8,708,650 Kcal/h.
Toup = 4,340,000 Kcal/h + 8,708,650 Kcal/H
348,346
- o "0
Togp = 37-4 °C (99.4 °F).

La temperatura final obtenida al final de la linea -
de reaccibén es satisfactoria, ya que tiene un valor inferior a
100 °F (37.7 °C), si la temperatura calculada fuera mayor de -
100 °F, la modificacidn a la zona de reaccién no se podria lle

var a cabo.
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CALCULO DE LA CANTIDAD DE CALOR A ELIMINAR DEL HF.

Ecuacidn de balance:

Calor a eliminar = (M

Sustituyendo:

Calor a eliminar (237,000 kg/h) (0.98 Kcal/kg) (37.4 - 25 °C).

Calor a eliminar 2,880,000 Kcal/h

CALCULO DE LA CANTIDAD DE AGUA DE ENFRIAMIENTO.

Ecuacibén de balance:

Calor a eliminar = (My ) (cpH gh 1 5 = by § = (4) .

2 2

MH 5 = kg/h de agua de enfriamiento.
2

- o
Csz0 = 1.0 Kcal/kg °C.
t2 = Temperatura del agua de salida.
ty = Temperatura del agua de entrada.

Sustituyendo en la ecuacidn (4)

2,880,000 Kcal/h = (MH 0) (1.0 Kcal/kg °C) ( 23 - 17 °C ).

2
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MH20 _ 2,880,000 Kcal/h
6 KCal/kg
M
HZO = 480,000 kg/h.

CALCULO DE LA LONGITUD NECESARIA DEL TUBO DE REACCION.

Re =

e = (D) () ()
Wl
2
¥ i = 0108 L0 Gi) )
d
v = G/A
L= (6) (©)/a.

No. de Reynolds.

Caida de presibén en 100 pies de longitud.

. Didmetro interno del tubo, en pies.

Densidad de la mezcla, en lb/pie3 = 44.1 1b/pie3.
Viscosidad de la mezcla, en lb/pie x seg. = 1.21 x 10~
Velocidad, en pies/seg.

Factor de friccidn.

Flujo, en piesB/seg = 5.2

Area del tubo, en piesz.

Didmetro interno, en pulgadas.

4
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©
i

Tiempo de residencia = 30 seg.

£
Il

Longitud del tubo en pies.

De acuerdo a datos y fbérmulas anteriores, se hace -

la siguiente tabla:

Di&metro (pulg.

zﬂfioo | v L

Nominal CED. 40 Re £ y
10 2.9 xlO6 0.0164 0.84 9.5 285
12 2.41x106 0.0165 0.35 6.7 200
14 2.20x106 0.0166 0.219 5.54 166
16 l.94x106 0.0165 112 4.25 128
18 1.78x106 0.0166 0.065 3.35 100

De acuerdo con esta tabla, se pueden descartar los

tubos de 10 y 12 pulgadas, por velocidades altas y muy largos.

La velocidad adecuada tomando en cuenta los tubos -

de 14, 16 y 18 pulgadas, es 4.35 pies/seg. promedio.

A = G/v
_. 5.2 ies3/se .
= 4735 pies/seq.

1.19 piesz.
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% = 7 D? , de donde D = 1.22 pies.

De gr4ficas del Crane, resulta que se necesita un -
tubo de 16", Ced. 40, cuya longitud es:
(©) () _ (5.2) (30)

L=-"—3 ==SqymT o 120 plee

E?
I

128 pies (40 m).
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RESULTADOS EXPERIMENTALES DE LA PRUEBA EFECTUADA EN LA PLANTA

DE ALQUILACION.

Disponiendo de toda la informacidén obtenida en el -
capitulo anterior, se decidi6 hacer una prueba aplicando este
sistema de reaccidn, observando que habia facilidades para --
hacerlo, ya que la Qinica modificacién que se requeria, era --
instalar una linea de 6" de md&s o menos 10 metros de longitud,
para desviar el flujo de entrada de hidrocarburos al contactor
y conectarlo a la lfnea de salida de productos del mismo con-
una valvula de bloqueo como lo indica el diagrama No. 4. De -
esta manera el contactor trabajari como enfriador de &cido, -
el que entrard en contacto con los hidrocarburos en la linea-
de productos del reactor que es de 8" de diédmetro y de 78 me-
tros de longitud, hasta entrar al asentador. Se consider6, --
que debido al diédmetro de la lfinea, las limitaciones para —---
hacer la prueba a una carga normal, serfa una alta velocidad-
del fluido total y alta caida de presidn, por lo cual se deci

did operar con una carga baja en estas nuevas condiciones.

Se efectfio la prueba con una carga constante de 500

m3/dia de butilenos y se recopilaron los siguientes datos ope

racionales y analfticos:

Los andlisis promedios de 5 muestras de las tres co
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Fig.

No.

4

Longitud de la linea
de salida de productos
y acido del contactor
AR-CL Hasta la entrada
del asentador RH-T8

78 m De 8" @

69
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rrientes de hidrocarburos que participan en el proceso son:

Butilenos:

Etano -------------- 0.4% Vvol,
Propi leno ———=——=—===— 3.7 "
Propano —-—-—-——-—————- 8.0 "
Butileno =—m—eesmsme 33.0 " P.e. = 0.6 kg/1 prome
dio
Isobutano ==—======= 10.5 "
Butano =======c=mcacae- 10.5 n
Isopentano --------- 2.7 "

CARGA DE ISOBUTANO.

Etano 0.6% Vol.

Propileno 1.7 "

Propano 8.5 "

Butileno 8.5 " P.e. = 0.597 kg/1 prome

dio

Isobutano 7475 =

Butano 6.0 "

Isopentano 0.2 "

ISOBUTANO DE RECIRCULACION.

Etano 0.0% Vol.

Propileno 0.0 "

Propano 16.6 "

Butileno 0.0 * P.e. = 1.6297 kg/l1 prome
dio

Isobutano 792 "
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Butano 4.2 Vol.

Isopentano © 0.0

Los an8lisis de las tres corrientes de hidrocarbu--
ros fueron realizados en el laboratorio de gases de la Refine

ria.

BALANCE DE MATERIALES CORRESPONDIENTES A LA CARGA -

DE BUTILENOS ALIMENTADOS AL PROCESO.

Carga base: 500 m3/dia. = 12,500 kg/h.

Butilenos 100% en la carga = (500) (0.33) = 165 m3/dia.

Isobutano 100% en la carga (500) (0.417) = 208 m3/dia.

Para que la reaccibn sea eficiente, se debe conside
rar un consumo minimo de 1.5 volGmenes de isobutano 100% por-

cada volumen de olefina 100% (butilenos).

(1.5) (165) = 247 m3/dia.

1

Isobutano 100% necesario

Isobutano 100% restante Isobutano 100% necesario - Isobuta
no 100%
en car-
ga.

Isobutano 100% restante = 247 - 208 m3/dia.

Por lo tanto, la carga de isobutano fresco = 39/0.745 = 52.4m

/dfa.

Habiendo hecho el cflculo anterior, se alimentaron-



al proceso la cantidad de 90 m3/dia de isobuténo fresco.

Butileno 100% en carga de isobtuano fresco = (90) (0.085) =
7.65 m3/dia.
Isobutano 100% en carga = (90) (0.745) = 67 m3/dia.

Butilenos 100% total alimentado = 165 + 7.65 172.65 m3/dIa.

Isobutano 100% total alimentado - 208 + 67

275 w"/ata.

Para evitar la polimerizacibn de las olefinas y te-
niendo en cuenta las condiciones de diseho, se debe tener una
recirculacién minima de isobutano 100% a olefina 100% en la -
relacién de 12 a 1 en volumen. Por lo tanto, isobutano 100% -
necesario = (12) (172.65) = 2360 m3/dia. Isobutano de recircu
lacibn necesario, segun la composicibén en la mezcla de hidro-

carburos = 2360/0.792 = 2619 m3/dia.

De acuerdo al cidlculo anterior, para la operacién -
experimental, se recircularon las siqguientes cantidades de --

isobutano:

3400 m>/dfa.
576

Isobutano del domo de la Deisobutanizadora

Isobutano del fondo de la Depropanizadora

Isobutano total recirculado 3976 m3/dia.

3400 (0.792) +

Isobutano 100% total en las dos corrientes
576 (0.792)
= 3146 m3/dia.
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HIDROCARBUROS A LA LINEA DE REACCION.

Carga de butilenos 500 m3/dia_ 12500 kg/h.
Carga de isobutano fresco 90 * 2250 "
Isobutano total de recirculacidn 3976 o 104000 +
Carga total de hidrocarburos 4566 m3/dia 118750 kg/h.
Temperatura de hidrocarburos a la lineas de reaccidén 25 °C.
Presibén en la linea de hidrocarburos 0.3 kg/cmz.

Se tubo que pasar 4cido a través del contactor cen-
tro RH-CI, operando como enfriador en virtud de no pasar todo
el gasto de las bombas de recirculacibén de &cido hacia el con
tactor oriente AR-Cl, por existir fuerte restriccién de la 1f
nea en la vilvula automdtica de control de flujo de &cido que
es 1 1/2" y el directo es de 2". La presidn en ambos enfriado

res de acido fué de 7.0 kg/cmz.

Se cargd &cido al sistema para reponer el volumen -
de hidrocarburos en ambos contactores ya que operan con §cido
exclusivamente, se mantuvo un nivel en el asentador de &cido-

de 1-2 purgas, sin ameritar m&s carga durante toda la prueba.

ACIDO A LA LINEA DE REACCION.

De AR-C1l 2016 m3/dia temperatura de 25°C (77°F).
De RH-C1 1000 " = " "

Total de &dcido 3016 m3/dia

DATOS OPERACIONALES DEL ENFRIADOR DE ACIDO AR-Cl.

Flujo de &cido fluorhidrico 1016 m3/dia.



Temperatura promedio del agua de entrada 17°e
Temperatura promedio del agua de salida 23 *
Temperatura de salida del dcido frio 25 "
Presidn en linea general de agua de enfriamiento 2.2 kg/cm‘
Presibn en el seno del enfriador de &cido 7.0 L

La regeneradora de &cido continub con la misma carg
que tenia antes de prueba, cuyo valor promedio es de 5.6 1/mi
que corresponde a una carga de 67 m3/dia, manteniendo una tem-
peratura promedio en los fondos de 142°C que nos indica una cc

rrecta operacidn que confirman los resultados analiticos.

RESULTADOS ANALITICOS PROMEDIOS EN ZONA DE REACCION.

HF recirculado 90.7% de HF 0.85% de agua 1.05% ASZ
HF regenerado 92.5 " 0.64 " 0.45 .
% olefinas en Depentani-

zadora 0.058 pH = 7.0

Fluororuos orgédnicos en

Depentanizadora 255 pJpsms

Fluoruros orgdnicos a la

salida 8 =

Se determind el contenido de HF en los hidrocarburos
del tanque de carga a la torre Deisobutanizadora para determi-
nar la eficiencia del asentador de &cido, obteniendo un conte-
nido de 0.4% de HF en nuestra duplicada, que nos indica que la

eficiencia del asentador es satisfactoria para este sistema de
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reaccibn a este nivel de carga, basado este c&lculo en el ---

drea horizontal del tanque asentador.

Segun las condiciones de diseno de la planta, se ob
tiene un rendimiento de 1.7 volGmenes de alquilado ligero pro

ducido por volumen de olefina 100% procesada.

Alquilado procesado 1.7 X butilenos 100% procesados.

(1.7) (172.65)

293.5 m>/dta.

P.e. 0.70 kg/1 promedio.

En la operacidn experimental se obtuvo la cantidad-
de 330 m3/dia de alquilado ligero (13,792 kg/h), con las si--

guientes caracteristicas:

Prueba Doctor Negativa
Temperatura inicial de ebullicidn 44°C
Temperatura final de ebullicibn 191 *
Indice de octano "Clear" 93 .8

Las relaciones que controlan el proceso presentaron-

los siguientes valores:

Isobutano 100% a olefinas 100% 1.6
Isobutano de recirculacibén a olefinas 22.9
Acido a hidrocarburos 0.66
HF regenerado por alquilado ligero producido 0.20

Alquilado ligero a olefinas 1.92
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Como se podréd observar, el rendimiento de la reac--

cibén fué bueno.

BALANCE TERMODINAMICO EN LA LINEA DE REACCION.

Qreaccién (kg/k)alquilado - (MHC) (CpHC) «ATHC) * (MHF) (CpHF)
Are.) .
Scnncidn ™ 221 Kcal/kg.
- 3 -
(kg/h)alquilado = 330 m~/dia = 9,636 kg/h.
Myp = 3016 m3/dia = 122,000 kg/h.
CpHF = 0.98 Kcal/kg°C.
MHC = Butilenos + isobutano fresco + isobutano de recirculacidn
= 500 m>/dfa + 90 m>/dfa + 3976 m>/dfa
= 4566 m3/dia
= 188,835 kg/h.
- o :
CpHC— 0.579 Kcal/kg°C promedio.

QAT)HC = Temperatura final en el tubo de reaccibén - temperatu-
ra de alimentacidén de los hidrocarburos.
i s, ]
= TF 25°C

(AT)HF

I

Temperatura final en el tubo de reaccibén - temperatu-
ra del HF a la salida del enfriador.

— - o
= TF 25°c



Asentador

g

HC=25°C

LiL



Sustituyendo todos estos datos en la ecuacidn de La

lance:

221 Kcal/kg X 9,636 kg/h = 118,835 kg/h X 0.579 Kcal/kg°C
= )
(T, = 25°C)
+ 122,000 kg/h X 0.98 Kcal/kg°C

(TF - 259°C)

2,129,556 Kcal/h

Il

68,800 Tp = 1,720,000 + 119,560 Tp -

2,989,000
= 188,360 T, - 4,709,000
T, = 2,129,556 + 4,709,000
188,360
= °
Tp = 36°C.

La temperatura al final del tubo de reaccibn es sa-
tisfactoria, ya que es inferior a 100°F (37.7°C), que es la -

temperatura midxima permisible en la reaccién.

CARGA TERMICA A ELIMINAR DEL ACIDO FLUORHIDRICO.

Q =M X (T

- o
térmico a eliminar HF CpHF #5°C) -

F

122,000 kg/h X 0.98 Kcal/kg°C (36°C -

Qtérmica a eliminar _ 1305, 160 Keal/n,




GASTO DEL AGUA DE ENFRIAMIENTO.

A IUIMIG .
Qgrmica a eliminar MH20 X CpH20 T)Hzo
M = Q : Sl
H20 térmica a eliminar / CpH 0 OﬁT)
2 H.0
OAT)H o = Temperatura del Agua de salida - temperatura del -
2
dgua de entrada.
= 23°C - 17°C
= 6°C.
Sustituyendo en la ecuacibén de balance:
MH 0= 1,315,160 Kcal/h.
. 1.0 Kcal/kg °C X 6°C
MH20 = 219,193 kg/h.
CALCULO DEL TIEMPO DE RESIDENCIA.
Carga de hidrocarburos 4,566 m3/dia
Acido fluorhidrico 3,016 "
Flujo total 7,582 m>/dfa = 0.0876 m>/seq.

El tubo de reaccibn tiene una longitud de 78 m y un-

didmetro de 8", Ced. 40, cuyo volumen es:

Vol. = 0.785 D2L

e .
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D

8" = 0.2035 m, sustituyendo:

Vol. = 2.53 m3.

Tiempo de residencia = Volumen/Flujo

2.:53 m3

0.0876 m3/seg.

Tiempo de residencia

I

28.9 seqg.

Obviamente el tiempo de residencia es menor al que

incluye, ademds del tubo de reaccibén a los contactores.
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TABLA No. 1

CONDICIONES DE SISTEMA AC- NUEVOS SIS- PARTE EX-
OPERAC;ON. TUAL. TEMA. PERIMENTAL.
Carga de buti- 960 m>/dfa 1200 m3/dfa 500 m>/dfa
lenos.

Carga de HF. 3300 m3/dia 5800 m3/dia 3016 m3/dia
Pureza de HF 85 % 90.7 % 90.7 %
recirculado.

Temperatura de 105.6°F 99.4 °F 96.8 °F
reaccibn. :
Tiempo de con- 5 min. 30 seg. 28.9 segqg.
tacto.

HF /HC 0.53 0.74 0.66
Alquilado/olefinas 1.5 1.7 1.92
Isobutano/olefinas 12.0 16.6 22.9
Produccidn de 538 m3/dia. 673 m37dia 330 m3/dia

alquilados.
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TABLA No. 2

SISTEMA ACTUAL

NUEVO SISTEMA

Carga térmica a
eliminar del HF.

2,077392 Kcal/h.

2,880,000 Kcal/h.

Gasto de agua

346.2 m>/h.

480.0 m>/h.

Agua de repuesto

3792 m>/dfa

5257.6 & /dfa

$/dia de agua 4 14,333.76 19,873.73
cruda. (3.78 #/M
$/dia de agua de 914.00 1,267.20
recirculacidn.

(0.11 $/M3)
Total ($/dia) 15,247.76 21,141.00
Tiempo de dura- 2-3 arnos *

cibén de contado
res

* No se tienen datos, pero es légico que

mayor, ya que el HF en las condiciones

debe ser mucho -

de temperatura y

pureza calculadas, es pasivo, no ocasiona demasiada co-

rrosidn.
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VI

CONCLUSIONES .

El desarrollo de la prueba experimental, asi como --
las caracteristicas de operacidn observadas y los resultados-
analiticos de cargas, corrientes intermedias y productos obte
nidos, asi como la calidad y rendimiento del alquilado ligero,
conducen a la conclusibén de que este sistema modificado de --
reaccibn, no altera el desarrollo normal del proceso y que --
los resultados finales en cuanto a calidad y-rendimiento son-

bastante buenos.

Abre también perspectivas para que con el di&metro -
calculado de la linea de reaccién y otras modificaciones adya
centes se alcance el objetivo de procesar mayor volumen de bu

tilenos con mejor calidad y rendimiento.

Un hecho muy importante que pudo observarse, es el -
de que el tiempo de residencia de todos los materiales en el-
tubo de reaccidn no influye en el rendimiento y calidad del -
producto, ya que es un tiempo de residencia mucho menor al --
que se tiene a través de los reactores y se obtuvo producto -

de buena calidad y rendimiento.
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