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INTRCDUCCICN. 

La unidad reformadora como parte del proceso de 

refinación del petróleo, tiene como función principal 

qenerar gasolina de alto número de octano.La 

hidrodesulfurizadora <HDS>, es una planta preparadora de 

car~a a la reformadora, que !e proporciona una alimentación 

con bajo contenido de azufre.Su buen funcionamiento es 

amportDnte, porque el catalizador de reformación es muy 

sensible a venenos como azufre, y cualquier incremento en la 

concentración de éste, provoca envenenamiento y bajas la 

eficiencia y rendimiento. 

EMisten, todo proceso,fallas que provocan 

breves y repentinos incrementos de este contaminante. 

El presente trabajo propone la implementación de 

guardas de azufre <reactores catalíticos>, como una manera 

de asegurar el bajo contenido de azufre en la cargd a la 

reformadora.Se realizó el diseño mecanice de reactor 

9uarda de azufre, asi como la estimación de los beneficios 

económicos y operacionales que trae consigo la presencia de 

dicho equipo. 



CAPITULO I 
GENERALIDADES 
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1.1. REFINACION. 

El oetroléo crudo es una mezcla de hidrocarburos que 

abarca compuestos gaseosos como el metano. liauidos como el 

pentano.La gasolina v finalmente aceites negros viscosos Que 

proporcionan combust6leos 

Los hidrocarburos presentes en el petróleo en mayor 

cantidad son: 

Parafinas 

Naftenos 

Aromáticos' 

Mercaotanos 

Asfaltenos 

La !igura 1.1. muestra el diagrama de flUJO 

simplificado de una refineria. 

El petróleo crudo se cal1enta en un horno y entra a una 

torre de despunte. donde se separa gas seco <C ¡-C2> ,gas 

licuado o LPG tc3 -e,.> y gasolina ligera; la finalidad de 

esta torre es evitar la presión que ejercen los ligeros 

la torre de destilacicin primaria, evitando que aumente el 

punto de ebullición de la mezcla y de este modo ahorrar en 

el consumo de energia. 
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Los fondos de la despuntadora entran a una columna de 

destilación primaria que operd a una pres1on aproMimada a la 

atmosférica. en ellas se separan LPG, gasolina primaria, 

turbosina, kerosina,diesel y gasDleo pesado primario. El 

residuo pasa a una columna de destilaciOn a vacío donde se 

separan los gasóleos de vacío. El residuo de vacio tambien 

llamado combustóleo se diluve en kerosina para alcanzar la 

viscosidad de especificación. En algunas refinerias el 

residuo de vacio entra a una reductora de viscosidad de la 

que se obtiene gasóleo y combustaleo especificado. 

Los gasóleos primarios. de vacio y los provenientes de 

la reductora de viscosidad, se alimentan unidad de 

craQueo catalitico (FCC>. El 60Y. de la alimentación es 

convertida a gasolina de alto octano, otros productos son: 

ligeros (que 

diesel y aceite. 

alimentados a la recuperadora de vacor). 

Los cortes de turbosina, kerosina y diesel de la 

destilación primaria se hidrodesulfuran para que satisfagan 

las especificaciones de azufre. Los productos obtenidos son: 

turbosina,kerosina y diese! especial que van a tanques de 

almacenamiento v estan listos va para la venta. 

En la recuperadora de vapores se separan el LPG, gas 

9eco y HeS provenientes de otras unidades de la refinación. 
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La gasolina primaria o nafta, se alimenta a una columna 

estabilizadora cuya función es retirar ligeros v de este 

modo evitar introducir carga muerta la 

hidrodesulfurizadora <HDS>. De esta unidad, se obtiene 

gasolina primaria de bajo octano, LPG y H~.La gasolina 

hidrcde~ulfurada. es alimentada la reformadora para 

valor n1avor de 93 aumentar e 1 numero de oc ta no hasta 

RON; además se obtienen como subproductos gas seco. LPG e 

Como se puede observar eKisten distintas Termas de 

obtener gasolinas, esto 

caracteristicas diferentes 

pueden obtener por: 

provoca~-Que-:c~da~ tipo, oosea 

< ref. a 1 >. Lai;o.,, gasa l i nas se 

DestilaciOn primaria del petroleo crudo, la cual 

tiene bajo numero de octano <52 RONJ. 

Por desintegraciDn catalítica, se obtiene a partir 

de grandes moléculas de acette residual, cuyo punto de 

ebul 1 ic ión superior a los 3700C, y que son divididas con 

ayuda de un catalizador para formar olefinas v moléculas 



ramificadas menores. Poseen alto número de octano <mayor de 

90 RON> y contenido de azufre bajo. 

La oasolina obtenida por alquilaci.ón. deriya de 

procesos en los cuales los isoalcanos de moléculas pequeñas. 

<como el isobutano> obtenidos por destilacicn primar1a, se 

unen con alquenos de tamaño pequeño, como los butenos. 

obteniéndose compuestos con alto número de octano y baja 

presión de vapor. 

Gasolina de polimerizaciOn. Es una combinaciOn de 

dos o mas hidrocarburos ligeros, para formar otro compuesto 

adecuado para ser componente de una gasolina. Tiene un gran 

porcentaJe de olefinas y un octano mayor de 94 RON. 

Gasolina natural.Se obtiene oor condensaciOn del gas 

natural obtenido en los campos de eMtracciOn de crudo. La 

gasolina natural, como tal, no es un producto terminado para 

el consumo. Su uso principal es en mezclas con otras 

gasolinas. 

Las tablas 1.1.. y 1.2. muestran un resumen de las 

propiedades fisicas y quimicas de las gasolinas. 



TABLA 1.1. PROPIEDADES FISICAS DE GASOLINAS EN MEXICO 

TIPO DE GASOLINA SpGr TIE 

º e 
PRIMARIA 0.729 45 

REDUCTORA 0.726 34 

CATALITICA 0.746 43 

REFORMADA 0.764 43 
1 

PDLIMERIZADA 0.714 44 

ALQUILADO 0.634 46 

LIGERO 

ALQUILADO 0.782 178 

PESADO 

TIE: Temperatura inicial de ebullición 
TFE: Temperatura Final de ebullición 

TFE PRESIDN DE RON 
VAPOR 

º e (Lb/pulgada2) 

190 9.0 52.D 

194 7.0 62.D 

207 7.D 91.D 

'.207 B.O 'UD 

"168: ·: . 7.3 .. 94.3 ·,, 

180: 4] 93.8 

260 B;O 60.D 

RON: Número de octano re~earch 
MON: Número de actana matar 

MON 

52.D 

58.7 

77.4 

82.4 

83.5 

82.1 

68.D 

m 



TABLA 1.2. COMPOSICION QUIMICA DE LAS GASOLINAS EN MEXICO 

TIPOS OE AZUFRE f AZUFRE MERCAPTANICO 1 NrTROGENO 1 PARAFINAS 1 OLEFINAS 1 NAFTENICOS 1 A.ROMATICOS 

CASQ..INA " Pl!!O ppm ppm 11' valum1n 1 X vatum1n 1 " valum1n 1 " \falum1n 

PRIMARIO. 0.200 176,00 o.s 1 61 1 o.o 1 28.0 1 . 11.0 

REDUCTORA º·"ºª 527.aa 13.5 E 1 a.a 

1 

1 "·º 
1 "' za.a 

CAT>.LITICA a.15a 12.1a se.a 21 3•.a 

REFORMADA D. ISO a.as : 
Cppm) 

POLIMERIZADA a.a2• 1 a.aa :: · 
el.' 

·I 

AUlULADD LIGERO 1 
D.0321 

o.aa··1i 

ALQULAOO PESADO a.a3q O.DO 
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Una de las propiedades más importantes de la gasolina 

es su caracteristica antidetonante, esto es. su resistencia 

a la detonación. La razón es que dicha propiedad del 

combustible, limita la potencia y economia que un motor 

puede dar. 

La calidad antidetonante de una gasolina. se eMpresa 

normalmente en numeres de octano.En los métodos usados para 

medirlo, se compara la gasa l 1na a probar con dos 

hidrocarburos puros.Como punto cero en la escala. se toma la 

habilidad a resistir la detonaciOn durante la combustión 

del heptano normal v como punto cien a la del isooctano 

t2,2,4-trimetilpentano1.En la tabla 1.3. se muestran los 

numeras de octano para algunos hidrocarburos puros • 

Los dos métodos para medirlo, aceptados por la ASTM 

son: el número de octano research <RON> y el número de 

octano motor <MONl. Para su determinación ambos usan la 

misma máquina básica, pero diferentes condiciones, éstas se 

ilustran en la tabla 1.4. <Ref. 18>. 

A la diferencia de ambas cantidades <MON y RON) se le 

denomina sensibilidad del combustible. En E.U.A. y en MéKico 
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TABLA 1.3, NUMERO DE OCTANO DE HIDROCARBUROS PUROS. 

HIDROCARBURO RON MON 

PARAFINAS 
Pentano bl .7 61.9 
He>eano 24.8 26.0 
Heptano o.o o.o 

ISOPARAFINAS 
Isopentano. 92.3 90.3 
Isoheptano 42.4 46.'t-
2-metil heptano 21.7 23;0 
3-metil heptano 26.8 35;0 
2,4-dimetil he><ano 65.2 -:b9.9 ·-
2.2,4-trimetilpentano 

OLEFINAS 
lúü•ú loo.'o_-

1-penteno 90.9 -_ 77: l. 
1-octanc 28.7 34.7 
3-octano 72.5 --'68:1 
4-metil-1-penteno 95.7 80.9 

AROMATICOS 
Benceno 114.8 
Tolueno 120.l 103.5 
Etil-benceno 107.4 97.9 

TABLA 1.4. CONDICIONES DE DETERMINACION DEL NUMERO DE 
OCTANO 

Condiciones de la 
maquina 

Velocidad <rpm) 

Avance de ta chispa 

Temperatura de la mezcla <ºF> 

Temperatura del aire de entrada (Of'l 

Relación de compresiOn 

Método 

Aesearch Motor 

600 900 

Constante Variable 

No se 300 

controla 

125 75 - 125 

Para intensidad de 

golpeteo estándar 
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~ ~·· - -~. ; - - - -- . "·,.. ' '. 

valor se le llama indice·de--·octano-.o.- in~_ice __ ai:i~~~e~O!:a~.i:.~e. 

Los métodos para'elevar el octano a la_gasolina so~: 

FormulaciOnes· 

Reformaci-ón 

Isomerización 

La formulacion consiste crear mezclas de los 

diferentes tipos de qasolinas y aditivos, que avuden a 

aumentar el numero de octano para cubrir las 

especificaciones. Entre los aditivos mas usados. 

encuentra el tetraetilo de plomo CTEPJ <Ref. 18>. La figura 

1.2. muestra como aumenta el nümero de octano por mil1l1tro 

de TEP agregado galón de gasolina.Como puede 

apreciar cuando la gasolina tiene bajo octano es más 

suceptible a aumentarlo que cuando el octano de la gasolina 

es al to Se llega a un numero de octano mAKimo, en el cual 

por mas TEP Que se agrege ya no aumenta el octano, 

convirtiéndose la relaciOn en asíntOtica. 

El plomo contenido en el TEP, es de daños 

ecolOgicos, por lo tanto e><iste tendencia 

eliminarlo.En la actualidad se han enfocado en los centros 

productores de gasolinas, algunos cambios importantes en la 

formulaciOn para mejorar su calidad, eficiencia en su 
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FIGURA 1.2. EFECTO DEL TETRAETILO DE PLOMO EN 
EL NUMERO DE OCTANO DE LA GASOLINA PRIMARIA 

75 

70 

55 

o 1 2 3 3.5 
ml. DE TEP POR GALON DE GASOLINA 



desempeño y a 1• vez cumplir con las eKi9encias de un 

combustible ecológico que contribuya a mantener el aire en 

su purez• original. 

Asi, las gasolinas re~ormuladas se preparan haciendo 

mezclas de hidrocarburos bajo las siguientes premisass 

Menor cantidad de hidrocarburos ligeros, debido a 

que se evaporan a baja temperatura. 

Menor cantidad de hidrocarburos aromáticos, 

particularmente benceno. Ya que aunque su octano es alta, 

sus efectos en la salud son dañinos. 

Menor contenido de azufre. 

Menor cantidad de hidrocarburos.olefinicos, que 

tienen la propiedad de ser de alta reactividad atmosférica. 

Utilizar compuestos OKigenados tales como 

éteres,particularmente en las gasolinas distribuidas en las 

grandes ciudades. 

La nueva tendencia es sustituir el TEP por MTBE <metil­

terbutil-éter> .Con esta acción se ha logrado disminuir la 

emisión de monOKido de carbono. La figura 1.3. muestra la 
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composición de una gasolina refor'mu"tada Y.~la t~bla ·t.5. la 

especificación de las gas.o lirias: ~ome.~ci.31es·:c~·ef'~ ,20)",, 

_, __ --_.:',:_' __ 

.-'.;-. --
. ,,,;- - "-~-, 

fi~_Q!"..!!l_.;t.c.19_1'~ - _,.: -c:'~"S ';-- -=o;..:.,~- _.,-e_;;_.; __ :.-=i==·º··~c.~~--
, -... _.'" ·- :;x!- ,~;~; ·. -_o·~:,~<-,~-

otra opcióri para aumentar el. numero.:'de·--.-octano es· la 

reformación. En est·e· proceso ·1a-~ pal-afi~~~-~·-'.-~'e-~·:ft:~ri~1~~~-~-n a 
,;;'G•l,i ' 

aromat1cos V parafinas ramif_i-cada~ cuVo·· c1c-·t·'~;n6-e'S°·r'~it~~- '. -­
-- , __ __,:~~:--~- -· },'_:-: ~ --~ 

Sin embargo no todos los tipos de gasol in.:ls ~~::PU.eden 

reformar.· Esta debe contener 

naften1cos, bajo contenido de olefiñas y poco azufre (0.5 

ppm má><tmo). 

La qasolina catalítica cuenta con bajo contenido de 

naftenos y alta proporciOn de olefinas, las que en caso de 

que se reformaran consumirían una cantidad de hidrOgeno muy 

grande. El contenido de azu1're puede reducirse 

especificaciones de mercado mediante lavados caústicos y 

dado Que cuenta con número de octano alto (mayor de 90 RON) 

no tiene caso reformarla. 

La gasolina proveniente de la reductora de viscosidad 

contiene un alto porcentaje de nafténicos y muy bajo de 

olefinas, número de octano bajo C62 RON> y el 

porciento de azufre es alto. Esta gasolina podría ser apta 

para reformar pero el alto contenido de nitrOgeno y su baja 



FIGURA 1.3. GASOLINA REFORMULADA EN MEXICO 
MAGNA SIN 

Indice de octano = 87 

46.0" 

13.0" 

CJ GASOLINA CATALITICA • ISOPENTANO 

[lll ALQUILADO LIGERO [] METIL-TERBUTIL-ETER 

COMPOSICION X VOL 

SATURADOS 
DLEFINAS 
AR-TI CDS 
DXI ~ENAD05 
BENCENO 

55.Z 
13.~ 

za. 1 
10.1 
1.3 

!§!ill AROMATICOS PESADOS 

-... 



TABLA 1.5. ESPECIFICACIONES COMERCIALES 
DE GASOLINAS EN MEXICO 

GASOLINA TIE TFE 1 PRESIQN DE VAPOR 1 AZUFRE 

•e • e p~ig 1' pe~o 

NOVA PLUS• l 70 MAX 1225 MAX "1.5 MAX 

NOVA PLUS•• 170 MAX 1225 MAX "1.5 MAX 

MACNA SIN 65 MAX 1221 MAX 

* DISTRIBUIDA EN TODO EL PAIS EXCEPTO VALLE DE 
M~XICO 
**DISTRIBUIDA SOLAMENTE EN LA ZONA METROPOLITAllA 

::: 
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producciOn ocasionan que sea mas apta para mezclas de 

gasolina previo endulzamiento caústico. 

La gafiolina de polimerizaciOn posee un contenido alto 

de olefinas, bajo azufre y octano alto (mayor de 94 RON>; 

es por esto Que no se reforma. 

La gasolina de alquilado ligero contiene un muy bajo 

porcentaje de nafténicos, además su número de octano ya es 

suficientemente alto <mayor de 94 RON> por lo que resulta 

inescesario reformarla. 

El contenido de nafténicos en la gasolina de alquilado 

pesado es alto, el número de octano es bajo (60 RON>, pero 

no es conveniente reformarla va que el contenido de olefinas 

es alto,lo que la hace inapropiada para reformar. 

La gasolina primaria tiene un porcentaje alto de 

nafténicos, bajo octano (52 RON>, pero muy alto contenido de 

azufre. Es buena carga para la reformadora pero es necesario 

disminuir el contenido de azufre a menos de 0.5ppm. 

ISDfl!.E!d_~ 

La isomerizaciDn consiste en convertir los pentanos y 

hexanos que son difíciles de reformar en sus respectivos 

isomeros, utilizando catalizador similar al de 

reforma.cien.La isomerizac:ión trae como consecuencia, un 
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aumento el número de_ octano ·de-'-la' m.ezcla-Original hasta 

80 o 70 RON. 



1.2. IMPORTANCIA DE LA HIDRODE6ULFURIZACION. 

La hidrodesulfurización <HDS, es un proceso cuyo 

práposito principal es reducir el contenido de azufre por 

reaccián con hidrDgeno. Puede ser aplicado diferentes 

alimentaciones (como naftas, destilados intermedios y 

gasOleos>, en este caso sera analizado para naftas. 

Las reacciones Que se llevan a cabo en el proceso <ver 

sec 2.2> son e~otérmicas y de cuatro tipos<Ref.22>: 

De deoKigenacián 

De remosión de azufre 

De remosión de nitrógeno 

De saturación de olef inas 

Como va se menciono anteriormente dijo. uno de los 

procesos más importantes para aumentar el número de octano 

es la reformación y la gasolina m~s apropiada para aplicarle 

este proceso es la gasolina primaria, sin embargo ésta debe 

cumplir ciertas especificaciones de contenido de azufre. La 

HDS es una operación que le permite alcanzarlas. 

Cabe mencionar que otros procesos como lavados 

caústicos. el proceso MeroM o el proceso Girbotol que son 

utilizados para desulfurar otras gasolinas, no aplican en 



este caso, porque los residuos básicos qu e dejan, envenenan 

al catalizador de platino de la reformación~ además de que 

sólo eliminan azufre hasta 40 ppm, que es un nivel alto para 

la reformadora. 



1.3 IHPORTANCIA DE LD6 PRDCE6D6 DE REFDRHACIDN. 

El objetivo de este proceso es del de elevar el número 

de octano de las naftas de destilación primaria y asi 

obtener una gasolina de mayor calidad para mezclas. Esto se 

realiza mediante la promoción catalítica de grupos 

especificas de reacciones químicas. La intención de la 

reformación. es reacomodar las cadenas de hidrocarburos de 

bajo octano para formar aromáticos o parafinas ramificadas 

de alto octano CRef. 12>. 

Las reacciones son principalmente endotérmicas <ver 

sec. 3.2> y de los $iguientes tipos1 

Dehidrogenación de naftenos a aromáticos 

Hidrodesintegración de parafinas 

Isomerización de parafinas 

Ciclación de parafinas a naftenos 

El incremento en el consumo de gasolinas en los últimos 

años y los requerimientos de altos números de octano y bajo 

contenido de contaminantes, hacen que la reformación sea 

cada vez mas importante ya que permite obtener casi el 50 r. 

de la gasolina de alto número de octano que consume el 

mercado nacional. 
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La reformación utiliza como carga los grandes 

volúmenes de gasolina primaria, produce ademas el hidrDgeno 

necesario para desulfurar esta gasolina y otros destilados 

como turbosina, querosina y diesel. La figura 1.4 muestra el 

camino que debe seguir la gasolina primaria para que 

mediante la reformación 

alto número de octano. 

convierta en un combustible de 

La reformaciOn se expandió para incluir la producción 

de hidrocarburos aromAticos especificas (operación conocida 

como BTX>. La industria química pudo asi contar con grandes 

cantidades de: tolueno, benceno de alta pureza <que es base 

de la petroquimica> v xilenos. 

La figura 1.5 muestra un diagrama simplificado de este 

proceso. La carga a la reformadora BTX 1 necesita ser mAs 

selecta que para producciDn de gasolina, por lo que la 

temperatura final de ebulliciOn debe ser de !Sa°C. El 

reformado pasa a una unidad de eKtracciOn de aromáticos 

CUDEX> en la cual se separan los aromAticos de los 

aromáticos; corriente Que es nombrada rafinado y se utiliza 

en mezclas para gasolinas. Los aromáticos son enviados a una 

torre de fraccionamiento. 
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FIGURA 1.5 REFORMACION DE NAFTAS PARA LA. OBTENCION DE 
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DE NAFTAS 
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2.1. DESCRIPCIDN DEL PROCESO. 

La funciOn del oroceso de hidrodesulfurizac1én. es 

preparar la carga a la planta reformadora. mediante la 

eliminación' de azufre. nitrógeno. v o~igeno de las naftas 

provenientes de las plantas primarias <Ref. 24l 

En este proceso los componentes sulfurados, nitrogenados 

y O>eigenados presentes las naftas, se someten 

hidrogenación catalitica. La composición de la corriente de 

alimentaciOn de la mezcla de naftas ligeras, procedentes de 

la planta de destilación primaria puede variar deoendiendo 

del tipo de crudo Que se esté procesando.tambien va1-1a 

según se trate de carga a reformaciOn BTX o a reformacion 

de naftas. La gasolina tiue a BTX tiene temoerat:ura 

final de ebullic:ion cercana a los 150 oc, mientras c•.Je la 

gaso 1 i na que reformac:ión de naftas tiene una final 

entre los 180 v 190 OC:. Por lo mismo ciue la gasolina a 8TX 

es de un c:orte mas selecto. ésta tiene una concentr-ac1or. mas 

baja de azufre <Ref. 23>. 

Los valores mas comunes de la composición de la gasolina 

a hidrodesulfurar y d" la corriente de hidrógeno, 

proc:edente de la planta reformadora que se utiliza para la 

hidrodesulfurizac:ión se muestra en la tabla 2.1. 
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Los productos de un proceso de hfd"r0desúlf'ÜriZaciOr1 son: 

gasolinas desisohexanizadas, pentanos e isoheKanos, butanos 

v compuestos li~eros <Ref. 23>. 

La gasolina desisohexanizada varia su composición 

dependiendo de la carga que se esté hidrodesulfurando. 

Asimismo puede variar en su punto de ebullición, que sera 

cercano a 150 °c si es cara STX o cercano a 180 o C si es 

para reformación de naftas.Una comcosición tipica de esta 

gasolina se muestra en la tabla 2.1. 

Los pentanos e isohexanos procedentes del domo de la 

torre desisohexanizadora pueden ir a mezcla de gasolinas o a 

fraccionamiento para separar los pentanos de los isohexanos. 

Esta corriente no se manda a reformar, debido a que los 

isómeros son carga muerta a la reformadora. ya que una de 

las funciones de la reformación es isomerizar compuestos 

lineales. además de que los pentanos son muy dl~iciles de 

reformar a las mismas condiciones a las Que se reforman los 

heKanos y más pesados CRef.24>. Una composición típica de 

esta corriente se cita en la tabla 2.1. 



TABLA 2.1. PROPIEDADES DE LA CARGA Y PRODUCTOS 
DE LA HIDRODESULFURIZADORA DE NAFTAS 

GASOLINA GASOLINA 

DE CARGA DESULFURADA C0t'1tf~~~TE LPG 

DENSIDAD •API 63.SO 

PARAFlt.\AS 66 %VOL 62 :l.'VOL 
HIDRDGENO 0.326 

METANO 1.63 
NAFTENICOS 22 %VOL 24 %VOL ETANO 7.02 
t;ROMATICOS 12 %VOL 13 %VOL PROPANO 13.9 

1-BUTANO IS.2. 
ARSENICO < so ppb o.s ppb n-BUTANO S2.9 
AZUFRE 800 ppm O.S ppm 
PLOMO < so ppb < 20 ppb 
N2 BASICO 2.S ppm 
COBRE SS ppb 0.5 ppm 

CS+ 6.4 

CLORUROS < 20 ppm < 25 ppm 

OCTANO RON S2 
O.S ppm 

S3 co~mrE E \[¡jj:fifil~os 
. 

1-BUTANO 0.046 

N-BUTANO 0.616 

1-PENTANO 18.S6 

N-PENTANO 32.40 

1-HEXANO 37.40 

N-HEXANO + ID.OS 
DmJ 7n 

H2 

77.0· 
·:éa.4 
y;;.o:, 

1 .N 
'·4.3' \O 
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Los butanos v compuestos ligeros procedentes del domo 

de la torre desbutanizadora conocidos tambien como gas 

licuado son enviados a endulzamiento con OEA. Esta corriente 

puede tener la composición indicada en la tabla 2.1. 

La planta hidrodesulfurizadora consta de dos secciones, 

la de reacción y la de fraccionamiento, (figura 2.1>. 

Swccipn d• reacj;j_~ 

En esta sección se transforman los compuestos de azufre 

y nitrógeno a f-'eS y NH;] fundamentalmente, mediante la 

reacción de hidrogenación en un reactor de lecho catalitico 

fijo. 
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A la corriente de alimentación <mezcla de naftas> se le 

inyecta hidrógeno proveniente del compresor de recirculación 

de hidrógeno. Esta mezcla es calentada de 42 a 280 °c 

aproximadamente en un intercambiador Que utiliza el efluente 

del reactor. Posteriormente la carga se vaporiza 

completamente alcanzando temperatura aproximada de 

351oC. A estas condiciones entra al reactor de lecho fijo 

el cual se efectúan las reacciones de transformación de los 

compuestos de nitrógeno. azufre y oxigeno. 

A la corriente efluente de los intercambia.dores de carga 

se le une la corriente de hidrógeno de reposicién. 

proveniente de la planta reformadora, posteriormente esta 

mezcla se enfría con agua. La mezcla liquido - vapor formada 

es separada. La fase gaseosa se envia al tanque separador de 

líquidos del compresor de recirculación de hidrógeno, 

vez comprimido el gas enviado mezclarse la 

corriente de alimentación. Por otra parte el liquido se 

envía a la sección de rectificación y fraccionamiento. 

En esta seccián se hace la separación de ligeros en la 

torre desbutanizadora y la separación de heKanos y más 
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pesados en la torre desisohexanizadora, para preparar la 

carga a la planta reformadora. 

El liquido procedente de la sección de reacción se 

precalienta, se le reduce la presiOn y se le separa el gas 

amarQo el cual se envía a tratamiento con DEA. La fase 

liquida de esta separaciPn se alimenta al plato 15 de la 

torre desbutanizadora. La torr-e desbutanizadora cuyas 

condiciones de operación son de 16.B Kg/cnf? y '13.:f>C 

<apro»<. > el domo. tiene como objetivo separar los 

hidrocarburos ligeros v butanos de los pentanos 

hidrocarburos mas pesados. Los. productos del domo de esta 

torre son enviados a tratamiento con OEA. 

Los croductos de fondos <pentanos,hexanos y más pesados> 

son enviados a la torre desisohexanizadora, previa reducción 

de presión de 17.1 a 2.l Kg/cm2 aoroximadamente • En esta 

columna <Bó.7 °c aprox> se efectúa la separación de pentanos 

y hexanos de los hidrocarburos pesados 

La corriente Que sale de el fondo de la torre 

desisohexanizadora constituido principalmente de hexanos y 

más pesados, es enviada la planta reformadora, los 

excedentes se envían a tanques. 
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2.2. QUIMICA DEL PROCESO. 

La reacciOn más importante del hidrotratamiento de 

naftas es la de hidrodesulfurización, pero otras reacciones 

toman lugar grado proporcional la severidad de 

operación de la planta. Las reacciones que se llevan a cabo 

CRef.35> son las siguientes: 

Desulfurización 

Oeni trogenación 

Oeo>eigenación 

HidrogenaciOn 

Dehalogenac:ión 

Hidrodesintegración 

DwllUlfurlzacián. 

- Merc•ptanos RSH + He ----> RH + Hf!S Ec.2.1. 

-·Sulfuros RSR' + 2He ----> RH + RH' + HeS Ec.2.2 

- Disulfuros <RSl2 + 3H2 ----> 2RH + Hf!S Ec.2.3. 

- Tiof"enos HC - CH 
11 1 1 + 4H2 ----> C,,H 10 + Ha5 

HC CH 
\ I Ec .. 2.4. 
s 



R & hidrocarburos no aromatices 

R• 1 alcano diferente de R 

Dttnl,ragwnacipn 

- Piral 

- Plridina 

-Qulnollna 

HC I, 

11 
HC ,,, 

HC' ',,' 
, - ~H 

' , CH 

'" 11, 

CH ,CH 
I \ \/ \ \ 

CH , C CH 
11 1 1 +, 41-'e 

'CH C- CH 
\ 11\ 11 
CH N 

J>jloxigenaciQn. 

- Fenal CH CH 
11 \ I 
CH C 

----> 

C;tl7 
1 
Cli:? 

Clti 12 + NH3 

Ec,. 2.b. 

I \ 
CH2 CH2 

----> 1 1 + Nfla 
C'i;:? C'i;:? 

\ I 
CH2 Ec. 2.7. 

CH 
11 \ 
CH CH 

1 1 1 + ,'"'e --~--> 1 '1 + 
CH CH 
\\ I 
'CH 

CH CH 
\\ I 

CH Ec. e.e. 
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- Perchcidos 

tfldrpgwnatl!!n, 

- Saturación de olef'lnas Crtfen + He -----> Crf12n+2 

Ec. 2.10. 

Apesar de que la carga a hidotratar no contiene olefinas 

la hidrogenacion es una reacción que se puede dar en el 

reactor. 

- Cloruros RCl H2 ----> RH HCI 

Ec. 2.11. 
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Htdrqdwwln.~ 

R-R' H2 -----> R R' 

Ec. 2.12. 

La hidrodesintegración es una reacción no deseada en el 

proceso de hidrotratamiento. 

Compuwwtow metAllCPIL 

Las reacciones de descomposición de estos compuestos 

son semejantes a las anteriores, la diferencia consiste en 

que ·el metal contaminante se deposita sobre el catalizador y 

se une con los compuestos metAlicos del catalizador. 

Todas las reacciones mencionadas son exotérmicas, sin 

embargo, únicamente la saturación de olefinas y la 

descomposición de compuestos nitrogenados liberan una gran 

cantidad de calor. Dependiendo de la composiciOn de la carga 

se observa usualmente un aumento de temperatura de 5 a 20 °c 

en el reactor. 

Para remover el nitrógeno se requiere de condiciones de 

operaciOn mAs &2veras que en la desulfurizaciOn. Por otra 

parte, la facilidad de desulfurización depende del tipo de 
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compuesto. Los compuestos de bajo punto de ebullici6n serán 

desulfurados más fácil que los de alto punto de ebullic16n. 

Asi mismo, la dificultad de remoci6n de azufre se 

incrementa el orden . de parafinas. naftenos y 

aromatices. 

El consumo de hidrógeno es cerca de 70 ft3/bls de carga 

por porciento de azufre, cerca de 320 ft3/bls de carga por 

porciento de nitrógeno y 180 ft3/bls de carga por porciento 

de oxígeno <Ref.35J. 



2.3. VARIABLES DE OPERACION. 

Para tener buena operación de la unidad de 

hidrodesulfurizacián es indispensable conocer las variables 

de operaci6n y su efecto sobre el funcionamiento de la 

unidad. 

Estas variables pueden ser clasificadas en aquéllas que 

son manipuladas en la operación o variables independientes, 

V las que son consecuencia de éstas, variables 

dependientes. ~as variables que mas influyen en la operaci6n 

se muestran a continuaci6n <Ref. 24>: 

VARIABLES 

INDEPENDIENTES 

Calidad de la carga. 

Temperatura del reactor 

Presión parcial del ~ 

en el reactor. 

Relación espacio/Ve!. 

Tipo de catalizador 

VARIABLES 

DEPENDIENTES 

Rendimiento de reacci6n 

Actividad catalítica 

Estabilidad catalítica 

Calidad del producto 

RelaciOn hidrOgeno hidrocarburo H2 I HC. 

Los efectos que tienen estas variables en la operaciOn 

son los siguientes: 
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Cuando la carga contiene una alta- concentración_ de 
- . ,. ·- ·- .-,-.. ·, .. ,, 

azufre, ni trOgeno u o.e í geno aumen_ta e) -_c~~s~mo ~_é: .. h_id_róg~no. 
y por lo tanto es necesario una mayor recirculación de 

hidrógeno. 

Las reacciones que se efectúan en los procesos de 

hidrodesulfurización son generalmente eKotérmicas, por lo 

que la temperatura a la que se procesa la carga el 

reactor afecta. especialmente el desarrollo de las 

reacciones. 

La temperatura de operación de los reactores de las 

plantas hidrodesulfurizadoras se encuentra entre los 300 y 

los 330 oc sin embargo algunos compuestos de azufre 

descomponen a temperaturas bajas cercanas 260 °c. Por otra 

parte el grado y la rapidez de la hidrodesulfurización se 

incrementa marcadamente al aumentar la temperatura. 

La descomposición de compuestos de nitrógeno y oMigeno 

requieren temperaturas mayores que las correspondientes a la 
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desulf'uriZ-a~Í~n-·~::·~l - ef'ei:to, .de la temperatura sobre las 

:reai;:.cio~és:_~~n-cn:1liad4~ ·se· Puede ·apreciar en la figura 2.2. 

-,,· ·, -

Mient~.iis>·ina!:i'°'a1ta- sea fa tempel"'atura más eficiente será 

la -enmr'nac fJn -de- met-áfes 

Al incrementar la temperatura de reaccién y la presión 

parcial del hidrégeno en el reactor se incrementa la 

cantidad de azut·re y nitrógeno removido <Ref. 12>. 

Todas las reacciones de hidrodesulfurización dependen 

del hidrOgeno en la sección de reacción y generalmente se 

obtiene alto grado de conversión mientras mayor sea la 

presi6n parcial de éste. Incrementando la presión del 

reactor se incrementa la presión parcial del hidrégeno v se 

reduce la formaci6n de coque. Valores altos de esta variable 

dan lugar a incrementos en Ja vida del catalizador <Ref. 

35). 

Se tiene un incremento la presiñn parcial del 

hidrDgeno operando el reactor presiones elevadas 

mayores de 31.5 Kg/cm2 con un aumento de la relac10n 

hidrógeno/hidrocarburo <112/HC). El efecto que tiene la 
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FIGURA 2.2 EFECTO DE LA TEMPERATURA EN LAS 
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pres10n sobre la remosiOn del azufre y nitrOgeno se muestra 

en la fi9ura 2.3. 

Para 109rar las especificaciones de las gasolinas y 

efectuar las reacciones de descomposicl6n minimizando los 

depositas de carbon. se reQuiere aproximadamente de 400 SCF 

de h1drOgeno por barril de carga <Ref.35J. 

El término LHSV, indica los pies cúbicos por hora de 

carga por cada ple cUbico de catalizador en el reactor y es 

un indice de severidad de operaci6n. Un valor recomendable 

para el LHSV es entre 4 a b l/Hr.<Ref. 12> 

Esta variable al incrementarse reduce la conversi6n, el 

consumo de hidrógeno v la formación de coque, caso 

contrario, mientras mas pequeño sea este valor el grado de 

reacción se incrementa. El efecto que tiene el LSHV sobre el 

azufre removido se muestra en la figura 2.4. 
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Esta variable define la fracción mol del hidrógeno en el 

sistema. Al incrementarse esta variable Junto con la presión 

conducen a un incremento de la presión parcial del hidrógeno 

el sistema, con los consecuentes beneficios va 

mencionados. Los valores recomendados de para esta variable 

son de 15 a 10 m3/bl <Ref. 12>.El efecto de esta variable 

se muestra en la figura 2.5. 

Cabe mencionar Que a pesar de que son variables 

independientes. la variación de cada una de ellas afecta a 

las demas variables, v una buena operacicin se dara cuando se 

tenga una combinación adecuada de esta variables. 
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FIGURA 2.4 EFECTO DE LA RELACION ESPACIO 
VELOCIDAD (LSHV) EN LA DESULFURIZACION 
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-CATALIZADORES. 

el.a ·compo-s.1ciOn ,prÍncipal ·-de c~talizador~s desarr01 Jados 

:para :htdr..~tratcÍmiento -son llos 'siguientes .<Ref': 29>·. · 

- .O>e,ido 'de ~cobal'to v ·mólibdeno soportado en alümina 

·-·Oxido de niquel molibdeno soportados en alüm1na. 

- .. ax.idos de Cobalto/ni Que! - molibdeno soportado en 

.a·lú.m1na. 

La alUmina provee el .a.rea superficial y la res-istencia 

requerida. Las especies que promueven la reaccián son el 

Mo-Ni., 'Mo-Co v Co-Ni-Mo. Hay catalizadores que cent ienen 

.fOsfor.o o sil·ice los cuales promueven algunas reacciones 

La capacidad de desulfurizacián del catalizador 

provista por los sulfuros metAlicos formados a partir de Jos 

áKidos metálicos del catalizador. La siguiente reacción 

ilustra Ja formación de estos sulfuros metálicos: 

3HeCJ Ec. 2.13 

Puesto Que el catalizador nuevo está formado por 6Kidos 

me.tiélicos, y en este estado tendria capacidad de 

desul~urizar, el catalizador nuevo se ~~tiva adicionándole 



una corriente de acido 
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sulfhídrico o-· ·algú11 Compuesto de 
.~.:;;.-.·~· .• <-\' ~-¡;.·¡ :- ·' 

azufre que se convierta fácilmente a ácido sulfhidrico. 

•. A es~~ acción.de activar el.catalizador nuevo, se le 
. •. . ·- ~ c. ·..: - •. . • r, • , - - . :• .__ . " ~ 

conoce como .Presulfh~d.r:~cióry de~_._.~a~~~i~a~o~_.Y .i:s -~iasil'.=º•- ~a 

Que la actividad y la estabilidad del catalizador depende de 

esta; operac:~_Dn •. ,Los mét'7'dos de presulf'h_idraciC:ry_ en orden de 

pre:~rencia s~ pr~s~ntan.a con~inu~ción <Ref. 12>: 

Presulfhidración utilizando ácido sulfhídrico como 
.. -· ! i-. 

agente sulfhidrante y gas hidr6geno como gas_ de 

reci:rc!Jlación. 

Pi:-esul~hidrante en c_i_rcuito cerrado. 

~resul fh id rae i On ,i nvec t~n~~ mer_c_ªR.t~!"~º~ ª}_, r':J,a_s:.J ~..,idJ,~~~f'';;º; 

de recirculaciDn. 

Presulfhidración utili~an~o gasolina---- a!"arga_: ,de 
'•-' . ,.).,·.·. 

Los Oxides de cobalto y molibdeno sopor~.ado~. en a_lúi;nirya 

son generalmente los mas usados ya que entre sus ventajas se 

encuentran la alta select~vidad, fAc~l, reg~ne~pción y 

resistencia a los venenos 

Dependiendo del obJe:tivo de. ~a 1:'~.dr:-ode~ulf':1rizac:;_~án s~~ 

P.uede hacer la siguiente elección; 
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Objetivo de.l :.tr.atam·iento 

iRemover ·_solamen.te .azufre 

;Remover azufr:e .v 'n.i·.tr.ógeno ',.:N.(,.~)Mo ,' 

'Remover ,o><:i.geno lNi ;_ !Mo -: 

·Remover ·P,:5·i., .etc- ·Ni -- rMo 10 :Co - ·MO 

6aturac iDn .de olef~inas !N.l - :Mo .o ,ca - :Mo 

.El ,ca·.ta·l'.izador .de •Ni - :Mo 'tjene .una •mayor ·C:.apac:idad de 

hidrogenac.ión .Que .e'.l .Ce - '.Mo a las mismas cond..icl.ones de 

oper.ación.As.i mismo s:i solamente se quiere reduc.ir azufre, 

este .último ·.io rreduce .a una menor cantidad con un 

consumo de hidr.ógeno condiciones de operación 

severas .tRef' .• ,29 '·· 

La .act.iv.idad catal.itica depende de propiedades tales 

como compos,ición 1t1uimica, ·tamaño .de la .paf"t.i.cula,volumen del 

,poro, es·tr.uc·tura cri·stalina v Area super'ficial. 

l-a ,desac;tj.v_ac.ión .de .los catalizadores $e puede generar 

;par la1i ,$igu.ientet> ,causas <Re'f. 4.31 J~ 



Envejecimientd térmico 

Envejecimiento hidrotérmico 

Atr·i'écio·n' 

Env'eneTiairiiento 

., .:-: 

El :éhvejecimÍe"nto térmiC:o, es causado por ·1a·e>eposición 

del c·ata·1 i z-.!dcú:. ·a al tas temPel-aturas .Esto puede provocar 

un4.Contracci"On en fa porosidad del catalizador. y ocasionar 

una "fedUcción ilaU1atina del Area superfi"cial', o bien 

orig"iiiar-un Cambio en la estructura cristalina • El fenómeno 

se origina principalmente cuando tiene un · control 

adecuado en la temperatura de regeneración. 

Env•Jeclmlento hldrat•rmlca. 

El envejecimiento hidrotérmico es originado por no 

tener un secado adecuado en el catalizador; previo al 

arranque.Ya que cuando las moléculas de agua liquida 

contenidas en el catalizador al tener calentamiento 

súbito, aumentan considerablemente su volumen, originando 

un rompimiento de los ·poros del catalizador o un cambio en 

la cri~talografia del mismo. 



Atrlcclón. 

La atricciOn es un deterioro físico Que ocurre durante 

el manejo del catalizador o al cargarse al reactor, ésto 

ademas de originar un pérdida de aréa superficial. puede 

provocar un modificacion de la estructura cristalina. 

Envenenaml•nto. 

El envenenamiento es un tipo de desactivaci6n que se da 

durante la operaciOn .Es un proceso mediante el cual se 

depositan peQueñas cantidades de materiales <veneno> , ya 

sean impurezas presentes en la alimentación o productos de 

reacción sobre los centros activos del material catalitico 

o bien por taponamiento de los poros del catalizador • A 

menudo es suficiente la adsorción de pequeñas cantidades 

para causar pérdidas muy grandes la actividad del 

catalizador Los venenos cataliticos se pueden clasificar 

en : 

Venenos temporales 

Venenos permanentes 



52 

V•nwnos t.aporal••· 

Estos pueden ser removidos de.1 catalizador mediante 

alg~n proceso y a ésto se le llama regeneración .Uno de los 

venenos temporales más comunes en el catalizador de HDS es 

el carbon. En la hidrodesulfurización la rapidez de 

acumulación de esta sustancia en el catalizador depende de 

la carga v de las condiciones de operacién. La principal 

razón de esta desactivac1én es ocasionada por desintegración 

y polimerización de los hidrocarburos de la carga, al igual 

se incrementa al aumentar la temperatura, sin embargo, 

después de un tiempo de operacién, la temperatura puede 

aumentarse gradualmente para poder. compensar pérdidas de 

actividad ocasionadas por la desactivación del catalizador. 

Este veneno puede removerse quemando el carbón bajo 

condiciones controladas. 

Venenos perman•ntes. 

Estos pueden ser removidos del catalizador, es decir 

su efecto es irreversible. Por lo general son metales que 

trae la alimentación o que son originados por la erosión 

de las lineas o equipo. En la hidrodesulfurización este 
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tipo de envenenamiento se debe principalmen,te ~la calidad 

de la carga. La concentraciDn tOlerable de 

contaminantes para HOS se mUest':"a en la tabla 2~2. 

<Ref .12>. 

Es importante considerar estos factores que afectan la 

actividad del catalizador, ya Que económicamente este hecho 

resulta obvio no solo por el valor intrínseco del 

catalizador, sino por el gasto que implica el paro de la 

unidad y el cambio del catalizador. 

La gasolina desisohexanizada producto de la HOS debe 

cubrir básicamente dos especificaciones: la cantidad de 

azufre y la temperatura final de ebulliciOn La primera 

debe ser de o.5 ppm máximo la cantid~d de azufre que 

requiera el catalizador según sea la sensibilidad y la 

segunda de 150 °c aproximadamente si es para BTX o 180 ce 

aproximadamente si es carga para reformación de naftas • De 

no mantener estos estándares ocasionarian daños al 

catalizador de la planta reformadora que es la unidad a la 

que le proporciona carga.<Ref. 24> 

Aunque el catalizador y la planta de HDS estAn 

diseñadas para proporcionar estas características, 

siempre se puede garantizar esto, debido diversos 

factores. Las causas más frecuentes por las que se puede 



TABLA 2.2 METALES CONTAMINANTES DE CATALIZADORES 
DE HIDRODESULFURIZACION 

FUENTES 

SODIO 1 CORRIENTE ALIM. 

ARSENICO CORRIENTE ALlM. 

PLOMO CORRIENTE ALIM. 

HIERRO I ERDSION DE 1 
LINEAS O EQUIPO 

DAflO OCASIONADO 

REDUCCION DEL AREA 

SUPERFICIAL 

DISMINUCION DE LA 

ACTIVIDAD 

DISMINUCION DE LA 

ACTIVIDAD 

INCREMENTO EN LA 

CAIDA DE PRESIDN 

REDUCCION DEL AREA 

SUPERFICIAL 

CONCENTRACION 

TOLERABLE. ppm 

~ 



rebasar el la,re:formadora 

son: 

A> Mala opera_ciOn de· los .reactores de desulfuri.zaciDn 

que origina ,desactivación del catalizador o reacciones de 

recombinaciOn. 

La reacci6n de recombinaciDn es una reacciOn indeseada 

en el proceso de hidrodesulfurizaciOn, _·y tiene el siguiente 

mecanismo: 

Olefina H~ ----) mercaptano 

Ec. 2. 14. 

Estas olefinas se forman. cuando se. oper~ -.~ cqnd_i~iorye_s 

severas de operaciOn. 

en el fondo del reactor, 

temperaturas. 

muy altas. 

Este problema se puede corregir ya sea; 

- Rr~duciendo la temperatura del reactor. 

- Aumentando el flujo de alimentaciOn. 

n:iuy bajas 

- Instalando un catalizador de alta actividad. 



B> Saja o alta temperatura de operación de calentadores 

de carga al reactor de hidrodesulfurización <HDS>. 

C> Falla del compresor de recirculación H2 de la 

unidad HOS 

D> Contaminación del gas de recirculación tunidad 

reformadora> por falla de compresores de Ha de repuesto a la 

unidad HOS. 

E> Mala operación del agotador de la HOS que puede 

producir una separación incompleta de t-fcS 

Debido a estos factores no se puede asegurar en un 100%, 

que se mantendrA la concentración mAxima de azufre que puede 

soportar el catalizador de reformación,para no desactivarse 

conducir reacciones indeseadas. Puesto que 

concentrac16n de azufre causa desperfectos severos la 

planta reformadora, con sus consecuentes pérdidas 

económicas. Es indispensable asegurar que la carga 

reformar, no rebasara este limite. Una forma de asegurar 

esto puede ser implementando un equipo adicional, donde la 

concentración e~cedente de azufre disminuya. En el siguiente 

capitulo mencionan los efectos ocasionados por 

concentraciones altas de azufre en la planta reformadora. 



CAPITULO III 

REFORMACION DE NAFTAS 
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3.1. DESCRIPCION DEL. PROCESO. 

El proceso de reformación de naftas tiene como 

finalidad principal producir aromáticos partir de los 

naftenos y las parafinas, fin de ser usados como 

combustible en motores <por su alto cctanaJel. o como fuente 

de compuestos aromAtlcos especificos.<Ref. 12l 

La nafta de carga a una unidad reformadora de manera 

típica contiene parafinas de C6 a C11, naftenos Cs y Cb y 

aromAticos c6 • Como combustible para motores, la nafta de 

carga generalmente contiene intervalo más completo de 

hidrocarburos, del Cb al C¡ ¡. Para la produce ion de 

arombticos < BTX >, La nafta de carga generalmente contiene 

un rango más selecto de hidrocarburos. El corte puede estar 

situado entre e¿,, C¿,-C, 1 c6 -Cg, C,-Ce, los cuales se 

utilizan como materia prima el producto aromAtico que 

desea obtener <Ref. 71. La tabla 3.1 indica las 

especificaciones de nafta de carga y de los productos de 

la reformadora.<Ref 22> 

Los tipos de procesos que eMisten en la actualidad son: 



TABLA 3 .1. PROPIEDADES DE LA CARGA Y PRODUCTOS 
DE LA REFORMADORA 

NAFTA DE CARGA COMPONENTE LPG H2 
DENSIDAD ªAPI 60.34 
PM PROMEDIO 112 

TIE ºC 7B 
I°" 91 

s°" 120 
9DX 156 
TFE 182 

PARAFINAS 64 WOL 
NAFTENICOS 2S WOL 
AROMATICOS 11 WOL 

HIDROGENO 0.497 83.379 
METANO 0.906 4.448 
ETANO 9.0BB 4.487 
PROPANO 46.910 4.780 
i-BUTANO 17.862 0.847 
n-BUTANO 24.560 1.077 
C5+ 0.171 1.044 
p Kg/cm2 17.900 40 
TEMP ºC 38 38 

ARSENICO O.S ppb 
AZUFRE O. IS ppm 
PLOMO < 20 ppb 
N2 BASICO 0.5 ppm 

REFORMADO 
COBRE 55 ppb 
CLORUROS < 20 ppm 

TIE ºC 81 
10% 105 

OCTANO RON 53 50% 1 IB 
90% 152 

TFE 185 
P.e. 20/4 0.734 

OCTANO RON 93 
PVR psi B.O 

. "' "' 
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-§.~m..tr_11genera~!Y..Q.. En este proceso, la regeneración se lleva 

a cabo •l final de cada ciclo. El tiem~o que transcurre 

desde que empieza la op•ración de planta hasta que el 

catalizador se deactiva se le llama ciclo. En la fi9ura 3.1 

se muestra un diagrama simpiificado de este proceso. 

- Regg__Q.~.J:AS.!.On cicl ica. Este sistema cuenta con un reactor 

adicional, el cual puede ser alineado indistintamente en el 

proceso con el objeto de regenerar el mAs desactivado de los 

que se encuentre operación. Mediante este proce50 se 

obtienen altos rendimientos de g.asol ina empleando 

condiciones de operación severas. Puede verse un diagrama 

del proceso en la figura 3.2 • 

.:_2i~qeneración continua. En la regeneración continua <CCR> 

el catalizador se e~trae por gravedad de los reactores en 

una serie de operaciones frecuentes, regenera por 

separado del proceso y luego, se regresa a los reactores. 

Este proceso se observa en la figura 3.3. 

El sistema de re<inación de PEMEX cuenta la 

actualidad con diez unidades reformadoras,y en el Area de 

petroquimica se cuenta con una reformadora mas. A 

continuación muestra la capacidad y el tipo de proceso 

que usan estas reformadoras: 



FIGURA 3.1 PROCESO DE REFORMACION SEMI-REGENERATNO 

ZONA DE REACCION ZONA DE ESTABILIZACION 

COMB. ~ ~ GAS SECO 

~ 



BA-101 

BA-102 

DA-101 

oc-101 

DC-102 

DC-103 

DC-104 

EA-101 

EA-102 

EA-103 

EA-104 

EC-101 

EC-102 

FA-101 

FA-102 

GA-101 

GA-102 

GA-103 

GB-101 

6Z 

CALENTADOR DE CARGA A REACTORES 

REHERVIOOR DE LA TORRE ESTABILIZADORA 

TORRE ESTABILIZADORA 

PRIMER REACTOR DE REFDRMACION 

SEGUNDO REACTOR DE REFORMACION 

TERCER REACTOR DE REFORMACION 

CUARTO REACTOR DE AEFORMACION 

INTERCAMBIADDR CARGA-EFLUENTE 

SEGUNDO ENFRIADOR DEL EFLUENTE 

INTERCAMBIADOR ALIMENTACION-FONOOS 

CONDENSADOR DE LA TORRE ESTABILIZADORA 

PRIMER ENFRIADOR DEL EFLUENTE DEL REACTOR 

ENFRIADOR DEL DOMO DE LA TORRE ESTABILIZADORA 

SEPARADOR DE HlDROGENO DE RECIRCULACJON 

ACUMULADOR DE REFLUJO DE LA ESTABILIZADORA 

BOMBA DE CARGA 

BOMBA DE FONDOS DE LA TORRE ESTABILIZADORA 

BOMBA DE REFLUJO DE LA TORRE ESTABILIZADORA 

COMPRESOR DE AEClRCULACION 



LUGAR PLANTA 

CADEREYTA u-soo 

MADERO U-700 

MINATITLAN BTX 

MINATITLAN NP-1 

MINATITLAN u-soo 

SALAMANCA RR-l 

SALAMANCA RR-2 

SALINA CRUZ u-soo-1 

SALINA CRUZ u-soo-2 

TULA u-so o 

CPGI CANGREJERA 
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CAPACIDAD 
Bls/Oia 

20 000 

IS 000 

20 000 

B 000 

20 ººº 
B 000 

16 ªºº 
20 000 

30 ººº 
30 000 

TIPO~DE 

PROCESO 

SEMIREGENERATIVO 

SEMIREGENERATIVO 

SEMIREGENERATIVO 

SEMIREGENERATIVO 

SEMIREGENERATIVO 

SEMIREGENERATIVO 

SEMIREGENERATIVO 

REG. CONTINUA 

SEMIREGENERATIVO 

SEMIREGENERATIVO 

CICLICO 

Las unidades BTX, NP-1 y la del complejo petroquimico 

Cangrejera son utilizadas para la producción de aromáticos y 

el resto se usan para reformación de gasolinas (incremento 

de octano>. Puede observarse que la mayoría de las plantas 

usan el proceso semiregenerativo 1 por lo que se ahondar~ en 

éste. 
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La caroa al proceso, previamente hidr"odesulfUri.zada y 

en fase liQuida, se mezcla con una corriente rica en 

hidrogeno <gas de rl:-'1.11 c.11l.=1r:10n•. La mezcla inte1-cambia 

calor con el efluente del último reacfol-, ·donde aumenta su 

temperatura. En seguida, pasa a un primer calentado1· donde 

la mezcla alcanza la temperatura reQuerida por el proceso 

<de 480 hasta S20ºC). A continuacidn, la mezcla casa a un 

pr imeor reai: ter donde se considera Que la ··eacc ión 

predominante es la deshidrogenaci6n de naftenns ctebido a 

que altamente endotérmica, la mezcla observará una 

disminuci6n de la temperatura a la salida del reactor. El 

reactor es de lecho fijo y opera a 12 Kg/cm2 de c~esién. 

Para ajustar nuevamente la temperatura a la requerida, se 

emplea un segundo calentador. Esta secuencia de calentador­

reactor se repite requiriéndose un total de 3 a 4 reactores 

y calen_tadores. <Ref 12,22,34) 

El efluente del último reactor, después de intercambiar 

calor con la carga continúa enfriandose, primero 

sistema con aire y luego en un condensador con agua. La 

corriente esta constituida por reformado de Cs a C12 <Cs+ l. 

hidrocarburos c 1 -eq e hidrógeno, por lo que la siguiente 

etapa del proceso consiste la separación de los 

componentes 



GAS DE 
RECICLO 

FIGURA 3.2 PROCESO DE REFORMACION CICLICA 

;'-··"; 
REACTOR DE RELEVO REACTORES PRINCIPALES 
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REFORMADO A ESTABILIZADORA 
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BA-201 

BA-202 

BA-203 

oc-201 

Dc-202 

oc-2oa 

DC-204 

EA-201 

FA-201 

GA-201 

GB-201 
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CALENTADORES DE CARGA A REACTORES 

PRIMER REACTOR DE REFORMACION 

SEGUNDO REACTOR DE REFORMACION 

TERCER REACTOR DE REFORMACION 

REACTOR DE REFORMACJON DE RELEVO 

JNTERCAMBJADOR CARGA-EFLUENTE 

SEPARADOR DE HIDROGENO DE RECIRCULACION 

BOMBA DE CARGA 

COMPRESOR DE RECIRCULACION 



FIGURA 3.3 PROCESO DE REFORMACION CON REGENERACION 
CATALITICA CONTINUA 

SECCION DE 
REGENERACION 

REACTOR 
:--·······1 

¡ ' 
¡ \? 

~ 
ó 

:-···········~ 

: CIC·JtlZ 

~-303 

l [. ______ ] l 
i -------0 t .................... . 

NAFTA 
HIDROTRATADA 

CALENTADOR 

SEPARACION A 
BAJA PRESION 

~-36 

SEPARACION A 
ALTA PRESION 

LPG 

•. :. 1 D ~¿ , 

¡ ~-,:¡ ,4 
.... O n 

.·1 .~ 
@ tri 1 

LQ-
CA-JDZ 

REFORMADO 
A LA ESTABILIZADORA 
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BA-301 

DC-301 

DC-302 

DC-303 

EA-301 

EA-302 

EA-303 

FA-301 

FA-302 

GA-301 

GA-302 

GA-303 

GB-301 
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CALENTADOR DE CARGA A REACTORES 

PRIMER REACTOR ESTACADO 

SEGUNDO REACTOR ESTACADO 

TERCER REACTOR ESTACADO 

INTERCAMBIADOR CARGA-EFLUENTE 

ENFRIADOR DEL EFLUENTE DEL RECTOR 

ENFRIADOR DE RECONTACTO 

SEPARADOR DE BAJA 

SEPARADOR DE ALTA 

BOMBA DE CARGA 

BOMBA DE RECONTACTO 

BOMBA DE ALIMENTACION A LA ESTABILIZADORA 

COMPRESOR DE RECIRCULACION 
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La corriente entra a un separador donde la fasé 

gaseosa, const i tul da principalmente por hidrC.geno 

hidrocarburos ligeros, se divide en dos corrientes: una 

parte se recircula mediante un compresor al proceso y el 

e><e"dente se envía por control de presión a las unidades de 

hidrotratamiento. 

La fase liquida constituida por hidrocarburos c 3 a c 5 + 

envían por control de nivel a una torre de estabilización 

donde el producto de fondo será el reformado estabilizado, 

el cual se envía a almacenamiento. Por el domo de la torre 

se obtiene gas seco ut i 1 izado 

licuada para su comercializaci6n. 

combustible, y gas 

Para proceso de reformación con regeneración 

continua el proceso antes descrito sufre algunas 

modificaciones. El flujo del proceso todavía pasa a través 

de los reactores de la mi9ma manera, aun cuando alguno o 

todos los reactores estan encimados unos sobre otros, y son 

de flujo radial. La separación del gas de recirculación se 

hace en dos etapas, a baja y a alta presiDn. El cambio 

principal se tiene del lado del catalizador, el cual se saca 
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en una serie de operaciones frecuentes por lotes pequeños. 

se regenera en un tanque separado y vuelve a introducirse en 

los reactores.<Ref 22,34) 

El resultado de estos cambios es que el catalizador 

funciona como si estuviera en una condición similar a la del 

inicio de la corrida. Esto significa que las temperaturas de 

operaci6n son mAs bajas y, lo que es de mayor importancia. 

los rendimientos se aproximan todo momento los 

rendimientos del inicio de la corrida. 

El uso de una secci6n de regeneraci6n continua permite 

una operación la que las longitudes normales del ciclo 

serian demasiado cortas para ser prácticas sin que haya 

gastos importantes de equipo, catalizador y energía. 

En la tabla 3.2 se muestra la evolución de los procesos 

de reformación en cuanto a sus rendimientos y condiciones de 

operacián.<Ref33> Puede notarse Que en los procesos de Los 

90's se requerirán de cargas con menos cantidad de azufre y 

que los rendimientos serán muy altos respecto a los procesos 

anteriores. 



TABLA 3.2 CONDICIONES DE OPERACION Y RENDIMIENTO 
DE LAS REFORMADORAS A TRA VES DEL TIEMPO 

CONDICIONES DE 

OPERACION 

PRESION [p::ilg] 

CAPACIDAD [BPD] 

LHSV [Hr- I] 

H2/HC [mal/mal] 
OCTANO RON 

RENDIMIENTOS 

REFORMADO [% V LIQ] 

HZ [PCS] 

AROMATICOS TOT [%VL] 

REGENERADOR [lb/hr] 

1950'S 1960'S 

500.0 300.0 

1970'S 1990'S 

125.0 1 SO.O 

. 40,000.0 
2.0 

:::! 
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3.2. GUIMICA DEL PROCESO. 

Las reacciones que se llevan a cabo-en el p~oceso de 

reformación son: . 

- Deshidrogenación de naftenos 

- IsomerizaciOn de parafinas 

- Deshidrociclización de parafinas 

- Hidrodesintegración de parafinas 

- Oesmetilación 

- DesalQuilaciOn de aromáticos y 

- Polimerización de aromáticos 

<Ref., 12,33> 

dependiendo hasta cierto punto. de la severidaa de la 

o~eración, la calidad de la carga y el tipo de catalizador. 

La reacción de deshidrogenación es la más importante en 

el proceso pues convierte compuestos naftenicos 

aromáticos. Es tambi~n la reacción que se lleva a cabo más 

rápido. 

La reacciDn que se tratara de 

hidrodesintegración de parafinas, pues 

rendimiento del reformado. 

evitar 

disminuye 

Ja 

el 
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Debido al intervalo tan amplio de parafinas y naftas 

contenido en la carga de la reformadora y dado que las 

reacciones ocurren en serie y paralelo forman un esquema 

bastante complicado que se muestra en la figura 3.4.<Ref 12> 

Puede notarse en esta figura el porqué una nafta rica 

parafinas es de bajo rendimiento de reformado: son 

necesarias muchas reacciones para poder llegar a productos 

aromáticos. 

El paso final de la formacién de un aromatice a partir 

de un nafteno es la deshidrogenaci6n de un ciclohe~ano. 

CH¡ 
I \ 

CH¡ CH¡ 
1 1 

CH¡ CH¡ 
. \ I 
. CH¡: 

'..r,~:: 
CH¡ ·:cH . 

1 i·.:I 
CH¡ CH¡· 

\ ¡.: 
CH¡·. 

<------> 3 l!I 

CH 
11 \ 

CH CH 
1 11 

CH CH 
\\ I 
CH 

CH R 
11 \ ,. 

CH C 

1 11 
CH CH 

\\ I 
CH 

53 Kcal/g-mol 

Ec. 3.1 

58 Kcal/g-mol 

Ec 3.2 



FIGURA 3.4- ESQUEMA GENERALIZADO DE LAS REACCIONES 

DE REFORMACION 
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La isomerización de un ciclopentano a un ciclohe~ano 

debe ser el pr.imer pa5o de la conversión del· ciclopentano a 

un aromático. Dicha isomerización incluye un reordenamiento 

del anillo y la probabilidad de que el anillo se abra para 

formar una parafina es muy alta. 

CH2 R CH2 R 
I \ I I \ I 

CH2 CH CH2 CH 
1 1 <-----> 1 1 - 3.8 Kcal/g-mol 

CH2---CI-\! CH2 CH2 
\ I Ec. 3.3 

CI-\! 

La isomerización de parafinas ocurre con facilidad en 

las operaciones de reformación comercial, pero a bajas 

temperaturas de operación el equilibrio termodinámico no 

favorece la producción de isómeros ramificados de mayor 

octanaje. 

CH:;-CHcCHCCHc-CHcCH3<---->CH:;-CH-CHcCHc-CH3 - 1 .1 Kcal/g 
1 
CH3 Ec. 3.4 
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De•hldtoclcllzaclón d• parafina•. 

Es la reacción mAs.dificil de promover. Consiste en el 

reordenamiento molecular, 9umamente difícil, de una parafina 

a un nafteno. 

La ciclizaciDn de parafinas se facilita mAs conforme 

aumenta el peso molecular de éstas, debido a que hay una 

mayor probabilidad estadística de formación de naftenos. Son 

necesarias las funciones ácidas y metálicas del catalizador 

para promover la reacción, y es moderadamente endoté1mica. 

R-c-c-c 

CH2 R'' 
I \ / 

~~:~J:2 
CH R' 

JI \ I 
CH C 
1 11 

CH CH 
\\ I 
CH 

Ec.3.5 

R',R' ':Alcanos diferentes en~re si,mAs pequeños que R 
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La desaparición de parafinas dentro del límite de 

ebullicién de la gasolina, concentra a los aromáticos en el 

producto, por lo tanto contribuye a una mejoria en el 

octanaJe. Sin embargo, la reacción consume hidrógeno y en 

consecuencia, el rendimiento del reformado disminuye. 

H 

R-c-c-c 
1 

Hz ------> RH 
1 

c-c-c 
1 

c c 

~nizaclón. 

Esta reacción genera' metano, 

20 Kcal/g-mol 

Ec. 3.6 

ocasionando 

dis~inución rápida de la pureza del hidrógeno. 

R-c-c-c-c +. H l -~----> R-C-C-CH CH1 Ec.3.7 

CH R' ,,. 
11 \ / 

CH C 
1 1 1 Hz -----> 
CH CH 
\\ I 

CH 

CH R' 
11 \ / 

CH C 
1 11 CH\ Ec. 3.B 
CH CH 
\\ / 

CH 

una 
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J). .. •lqullaclón d• arom6tlco•-L 

Es una reacción similar la desmetilación de 

aromAtico, difiriendo solamente en el tamaño eliminado del 

anillo. 

CH R CH R' 
11 \ I 11 \ I 

CH c CH c 
1 11 H1 -----> 1 11 R'' 

CH CH CH CH Ec.3.9 
\\ I \\ I 
CH CH 

Esta reacción esta siempre presente el proceso, 

siendo su caracteristica principal que imparte al reformado 

un color azul fosforescente. 

En la tabla 3.3 se muestra resumen de las 

reacciones, de las funciones que las promueven y de sus 

calores de reacción. 



TABLA 3.3 RESUMEN DE REACCIONES DE REFORMACION 

REACCION CATALIZADO POR TEMPERATURA 
FUNCION 

DESHIDROGENACION OE METALICA ALTA 
NAFTENOS 

ISOMERIZACION OE ACIOA BAJA* 
NAFTENOS 

ISOMERIZACION OE ACIOA BAJA* 
PARAFINAS 

DESHIDROCICLIZACION METALICA Y ACIOA ALTA 
DE PARAFINAS 

HIDRO CRACKING ACIDA ALTA 

DESMETILACION METALICA ALTA 

DESALQUILACION METALICA Y ACIDA ALTA 
DE AROMATICOS 

* LAS BAJAS TEMPERATURAS FAVORECEN LA RELACION 
ISO/NORMAL ; LA RELACION DE ISOMERIZACION 
AUMENTA AL INCREMENTARSE LA TEMPERATURA. 

PRESION 

BAJA 

----

----

BAJA, •, 

·.· 

ALTA 

ALTA 

ALTA 

;¡¡ 

en 
:i>"~ t:::. .­::s:r :I>"' 

c:i -........... 
sa 

~ c.n 

~~ 
i::. d 
9\;3 
~li:'f'l ,. 
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a.a. VARIABLES DE OPERACION. 

En el proceso de reformación de naftas, las principales 

variables de operación se clasifican dependientes 

independientes. Dentro de las variables dependientes se 

encuentran la calidad del producto <octanaje>, rendimiento 

del reformado v la actividad catalítica. Como independientes 

están la temperatura del reactor, la presión del reactor, el 

espacio/velocldad, la relación hidr6geno/hidrocarburo. el 

tipo de catalizador y las propiedades de la carga, siendo 

estas las variables que definen la operación de reformación. 

<Ref. 12,34> 

La temperatura la que mantienen los lechos 

catalíticos es la principal variable con que se cuenta para 

co.ntrolar la calidad del producto. Puede observarse en la 

figura 3.5 el comportamiento típico de la temperatura 

respecto al tiempo cuando se fija octanaje el 

reformado. El punto SOR <Start Operation Re'formate> indica 

el inicio de un ciclo, ya sea con catalizador fresco 

regenerado, y el punto EOR <End Operation Reformate> indica 

el fin del ciclo, decir cuando el catalizador esta 

completamente deactivado. 
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FIGURA 3.5 EFECTO DE LA TEMPERATURA DE REACCION 
RESPECTO AL TIEMPO. 
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En la <lgura 3.ó se observa la dependencia del octanaje 

en el reformado con la temperatura en el punto SOR. 

El espacio/velocidad es una medida de la cantidad de 

nafta procesada sobre una cantidad dada de catalizador 

durante un lapso pre-establecido. Puede estar definido 

tomando como base el flujo volumétrico o mAsico de la carga. 

Comúnmente se usa el definido por el flujo volumétrico LHSV 

<Liquid Hour/Space Velacity, hr-1). 

El espacio/velocidad tiene un gran efecto sobre la 

producción de reformado, como se observa en la figura 3.7 

La presión del reactor se define como la presión 

promedio del catalizador. Dado el acomoda de los reactores 

<reactores en serie que aumentan su tamaño progresivamente>, 

generalmente el SOY. del catalizador encuentra el 

último reactor, se considera como una aproximación de la 

presión de reación a la presión de admisión del último 

reactor. 
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FIGURA 3.7 EFECTO DEL ESPACIO-VELOCIDAD LIQUIDO 
SOBRE EL RENDIMIENTO DEL REFORMADO 
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La presión del reactor afecta los rendimientos del 

reformado, los requerimientos de temperaturas de los 

reactores v la actividad del catalizador. Puede observarse 

en la figura 3.8 el efecto negativo de la presión sobre el 

reformado. 

Esta variable esta definida como las moles de hidrógeno 

de recirculacián por moles de nafta cargada a la unidad. La 

pureza del hidrógeno de recirculación que se obtiene va 

desde 75 al 90 X. 

El hidrógeno de recirculacián es necesario la 

operación del reformador, por cuestión de estabilidad del 

catalizador; tiene el efecto de barrer el producto de la 

reacción y los materiales condensables del catalizador 

abasteciendo al catalizador de hidrógeno. 

Para unidades semi-regenerativas usan relaciones 

He/HC desde 5/1 a 10/1 y de 2/1 hasta 5/1 para unidades con 

regeneración contsnua. La figura 3.9 relaciona la relación 

~/HC con la longitud de los ciclos de operación. 
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FIGURA 3.9 EFECTO DE LA RELACION HIDROGENO/ 
HIDROCARBURO SOBRE LA LONGITUD DEL CICLO 
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3.4. CATALIZADORES DE REFDRl1ACION. 

Los catalizadores de reformación tienen una ·función 

ácida y otra métalica. Tradicionalmente el catalizador 

incluía dos puntos separados y definidos, entre los cuales 

viaja la molécula reactora, pero en la actualidad se ha 

modificado a un sOlo punto, (punto complejo), que es el 

responsable de la secuencia de las reacciones.<Ref. 24> 

El concepto de punto complejo no afecta la naturaleza 

bifuncional del catalizador. La superficie debe tener un 

carácter metálico y uno ácido. La función ácida es la 

responsable de reacciones tales como la isomerización y la 

hidrodesintegración. La función metálica es responsable de 

la deshidrogenación de los hidrocarburos, de la separación 

de las moléculas de hidrógeno y de la adición subsecuente de 

átomos de hidrógeno a las especies saturadas. 

Es conveniente mencionar el papel de la presión sobre 

el diseño de un catalizador para reformación. A presiones 

más altas, la actividad de la función metálica es limitante 

y la estabilidad se vuelve un problema menor. Al reducir la 

presión, la acidez se vuelve el factor contratante y los 

e atal i zadores se sobreequ i libran del lado de la excesiva 

actividad metálica. Esto lleva a una mayor deshidrogenación, 
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a la formación de'precursores de coque y a la inestabilidad 

'cat~litic~. 

Los objetos primarios del desarrollo de un catalizador 

de este tipo son lograr el equilibrio adecuado entre las 

funciones ácido y metal, y ajustar este equilibrio a los 

niveles absolutos de actividad de manera que se adapten a 

las condiciones de reacción. La manera de ajustar este 

desequilibrio es tener buen control de la relación 

agua/cloruro (función ácido>. Se usa al platino de manera 

general como la función metal. 

G.Q..D!r..q_J de agu•/c;J.m:w:.o-=.. 

AUn cuando el equilibrio de agua/cloruro es importante 

para los catalizadores que sólo contienen platino, es 

especialmente vital para los catalizadoeres bimetálicos, los 

cuales generalmente operan a niveles más bajos de agua en el 

gas de recirculación, a fin de optimizar el rendimiento y la 

estabilidad catalitica. Esto resulta en una respuesta lenta 

de Ja unidad a los cambios del sistema de inyección de 

cloruro, y otra a los ajustes después de una alteración. 

Debido a los niveles má~ bajos de agua en el gas de 

recirculación, el cloruro se distribuye más lentamente a 

través de los catalizadores bimetálicos que a través de los 



catalizadores que sólo contienen platino. Como resul~~~~~ se 

requiere mayor tiempo para que se alcance un nuevo valor de 

equilibrio de cloruro en un catalizador.CRef. 24) 

El desarrollo de los catalizadores de reformación ha 

venido siguiendo a los procesos de reformación. Así, los 

procesos semiregenerativos usaron catalizadores de platino 

de baja y luego de alta densidad (19S0-60's>.CRef 29,33) 

Estos catalizadores tenían dificultad para establecer 

el equilibrio adecuado la función acido, ademas ce que 

son de alto costo por su contenido de platino y oe bajo 

rendimiento. Tienen la ventaja de ser mas resistentes al 

envenenamiento por azufre, soportando hasta 2 ppm. La tabla 

3.4 muestra algunas propiedades fisicas de estos 

catalizadores. 

Se han desarrollado catalizadores mas estables 

agregando un promotor metAlico al catalizador <Iridio 

Renio) para controlar la función metAlica total, a estos 

catalizadores les llama bimetAlicos. La serie de 

catalizadores Que emplean Renio como metal adicional en 
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TABLA 3.4 CATALIZADORES COMERCIALES 
MONOMETALICOS PARA PROCESO SEMIREGENERATNO 

CATAL 1 ZADOR Pt 

(% PESO) 

UOP R- 1 1 0.375 

UOP R-12 0.750 

UOP R-14 0.600 

ENG E-301 0.300 

ENG E-302 0.600 

UOP: UNIVERSAL OIL PRODUCTS 
ENG: ENGEL"t-11>.RD 

DENSIDAD FORMA 

(lb/ple3) 

32 ESFERICO 

32 ESFERICO 

32 ESFERICO 

39 EXTRUIDO 

39 EXTRUIDO 



proporción de 1 a 1 con el Platino, representA un gran 

avance en la actividad y la estabilidad catalitica. 

L09 catalizadores bimetálicos tienen ventajas sobre los 

monometAlicos. ya Que pueden usarse también presiones 

moderadas e incrementan los rendimientos. Sin embargo, estos 

catalizadores pierden resistencia a la deactivación con 

azufre, teniendo como limite o.5 ppm de azufre en la carga. 

La nueva generación de catalizadores bimetálicos tienen 

general una relación de 3 partes de Renio por de 

Platino. A éstos se les conoce como ultradispersos (Ref.29). 

Este nuevo avance permite alcazar rendimientos, octanaje y 

una producción de hidrógeno mayor que con los bimetálicos 1 

a 1. En este caso, el catalizador ultradisperso es aún más 

sensible al azufre, por lo que se recomiendan cantidades 

menores de 0.1 ppm de azufre en la carga. 

Las figuras 

monometálicos 

3.10 y 

con los 

3.11 comparan 

bimetálicos 

a los catalizadores 

respecto a los 

rendimientos en volumen del reformado y a la temperatura de 

reacción. <Ref.34l 
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FIGURA 3.10 EFECTO SOBRE EL RENDIMIENTO DEL 
REFORMADO PARA DIFERENTES TIPOS DE 

_J 
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Un catalizador .t:ipico para reformación tiene la 

siguiente composición1 

COMPUESTO 

PLATINO 

CLORURO 

PROMOTORES 

RENIO 

IRIDIO 

ESTAAO 

0.20-0.75 

0.110-1.20 

0.20-0.70 

0.10-0.30 

HIDROGENACION 

ISOtlERIZACION 

Y DEHIDROC!CLIZAC!ON 

lNH 1 B IDOR DE COQUE 

!NH IB 1 DOR DE COQUE 

DILUYENTE 

Normalmente pueden tener forma esférica, cilíndrica y 

trilobular, y van desde 1118 a l/B de pulgada de diámetro. 

En las tablas 3.4, 3.5 y 3.6 se muestran algunas 

propiedades de catalizadores comerciales usados los 

procesos de reformación. 
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TABLA 3.5 CATALIZADORES COMERCIALES 
BJMETALICOS PARA PROCESO SEMIREGENERATIVO 

CATAL 1 ZADDR PI 

(% PESO) (% 

UDP R-16G 0.375 

UOP R-50 D.250 

UOP R-62 a.220 

CHE RH-E 0.300 

CHE RH-F 0.300 

ArrCy TPR-8 0.280 

ENG E-603 a. 300 

ENG E-611 0.275 

ENG E-802 0.260 

ENG E-803 0.220 

ENG E-B04 0.220 

UDP: UNIVERSAL OIL PRODUCTS 
ENG: ENGELHARD 
CHE: CHEVRON 

Re DENSIDAD FORM'\ 

PESO) (lb/ple3) 

0.375 32 ESFER 1 ca 

0.250 47 EXTRU 1 DO 

D.440 45 ESFERICO 

0.300 34 EXTRU 1 DO 

0.600 34 EXTRU 1 DO 

0.280 3'1 TRI LOBULAI 

0.300 3'1 ESFER 1 ca 

D.750 3'1 ESFERICO 

a.sao 47 ESFERICO 

0.420 47 ESFER 1 CD 

0.220 47 ESFERICO 
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TABLA 3.6 CATALIZADORES COMERCIALES 
PARA PROCESO CON REGENERACION CONTINUA 

CATALIZADOR Pt 

(% PESO) (% 

UOP R-30 0.600 

UOP R-32 0.37S 

UOP R-34 0.300 

CRI PS-7 D.300 

CRI PS-10 0.370 

ENG 1- IDOO 0.375 

UDP: UNIVERSAL OIL PRODUCTS 
ENG: ENGELHARD 
CR 1 : CR ITER 1 ON 

Re DENSIDAD FORMA 

PESO) (lb/ple3) 

0.600 32 ESFERICO 

0.37S 32 ESFERICD 

0.300 32 ESFERICO 

.. 

0.300 'IS EXTRUIDO 

0.300 3S ESFERICO 

0.37S 32 ESFERICO 
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3.~ VENENOS PARA LOS CATALIZADORES. 

Los principales venenos del catalizador de reformac.i6n 

son el azufre y el nitrógeno que se conSideran 

reversibles, y contaminaci6n por metales, la cual es 

considerada irreversible. 

Arriba de los niveles má>< irnos recomendados de 

contaminantes la carga de la reformadora, verá 

afectado mesurable y negativamente el rendimiento del 

catalizador, por lo que de inmediato deben tomarse medidas 

para resolver el problema. En los casos de azufre y 

nitrógeno, se recomienda operar a un nivel tan bajo como sea 

posible, no a los niveles má><imos permisibles <Ref. 22>. 

Dicha minimización de los venenos conocidos ayudará 

garantizar una selectividad y estabilidad mAHimas la 

reformación. 

EWlfttr. 

La concentración mawima permisible de azufre la 

carga de nafta es de 0.5 ppm peso. La operación a 0.2-0.1 

ppm peso en la carga es normalmente posible con un gasto 
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máximo de estabilidad y select-ividad:··.cat.~l.i_tlca·. 

Las fuentes posibles de a:Z~fr~:º~Ori~~; 

a> Hidrotratamiento inadecuado d~ la .·naft'ci. 

b) Reacciones de recombinación de azufre. 

e> Mala operación del agotador de la hidrotratadora. 

La contaminación de azufre en el reformador produce una 

atenuación de la actividad del platino. En general esto 

significa que las reacciones de hidrodesintegración 

<catalizadas por Ja función ácida) aumentarán en relación 

con las reacciones de deshidrogenación y deshidrociclización 

que son catalizadas por la función metálica. Los efectos 

observables incluyen: 

a>Menor producción de hidrógeno 

b)Menor pureza.del hidrógeno el gas de recirculación 

c>Mayor desintegración 

d>Delta T reducidas 

e>Menor rendimiento de reformado <figura 3.17> 

f>Menor actividad catalítica en los casos mas severos 

<Disminución de la longitud del ciclo,figura 3.lB> 

g>Mayor nivel de coquificación del catalizador 
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El envenenamiento puede ocasionar una mayor formación 

de sulfuro de fierro en la unidad. 

Se minimizara el daño sufrido por el catalizador si se 

mantienen temperaturas de los reactores tan bajas como sea 

posible, no hay necesidad de ir abajo de 48~C <9000FJ. En 

ningún casa habrá que aumentar las temperaturas de los 

reactores para compensar una disminución de RON, si el gas 

de recirculación contiene azufre. 

Debe hacerse todo lo posible por eliminar el azufre de 

la carga. Una vez que se ha establecido un bajo contenido de 

azufre en la carga, el azufre se desorberA gradualmente del 

catalizador. Cuando el contenido de H~ del gas de 

recirculación haya disminuido a 1-C ppm, puede reanuoarse la 

operación normal. Una adición ligeramente mayor de cloruro 

durante el tiempo que haya azufre en el gas de 

recirculaci6n, mejorara el indice de desabsorci6n de azufre 

del catalizador.<Ref.e4l 

La concentración maKima permisible de nitrégeno en la 

carga es de 0.5 ppm. Debe hacerse todo lo posible para 

minimizar absolutamente el contenido de nitr6geno. 
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El envenenamiento puede ocasionar una mayor formación 

de sulfuro de fierro en la unidad. 

Se minimizará el daño sufrido por el catalizador si se 

mantienen temperaturas de los reactores tan bajas como sea 

posible, no hay necesidad de ir abajo de 482°C (90cPF>. En 

ningún caso habr.1 que aumentar las temperaturas de los 

reactores para compensar una disminución de RON, si el ga~ 

de recirculacián contiene azufre. 

Debe hacerse todo lo posible por eliminar el azufre de 

la carga. Una vez que se ha establecido un bajo contenido de 

azufre en la carga, el azufre se desorberá gradualmente del 

catalizador. Cuando el contenido de Hc.6 del gas de 

recirculaci6n haya disminuido a 1-2 ppm, puede reanuoarse la 

operacián normal. Una adición ligeramente mayor de cloruro 

durante el tiempo que haya azufre en el gas d• 

recirculación, mejorara el indice de desabsorción de azufre 

del catalizador.<Ref.24> 

La concentración máxima permisible de nitrógeno en la 

carga es de 0.5 ppm. Debe hacerse todo lo posible para. 

minimizar absolutamente el contenido de nitrógeno. 
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Como posibles f'Uente21··de · .!nvenena~ient.a· 'cori 'ni.trétgeno 

podem~s menc~o~ar1 

-- - -
al Hidrot-,.:-atá.mielito·, fnad'eCuado de la naft.1.. 

b> Inclusión de naftas desintegradas 

e> Uso incorrecto de inhibidores. 

El nitrógeno un veneno para la función ácido. El 

nitrógeno orgénico que se introduce al reformador se 

convertirá amoniaco. ~ste reaccionará con el cloruro del 

catalizador y formará cloruro de amonio,_que es volátil. El 

efecto general reducir el nivel de cloruro del 

catalizador, presentando los siguientes sintomasi 

-Pérdida de actividad catalitica 

-Mayor producción de hidrógeno 

-Mayor pureza del hidrógeno 

-Mayores delta T de los reactores 

Los depósitos de cloruro de amonio se acumulan en el 

condensador de productos, el separador, las lineas de 

succión del compresor de recirculaciOn y en la columna del 

estabilizador del reformador. Esto puede producir una menor 

capacidad de enfriamiento en el condensador de productos, 
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posiblemente daños al compresor .Y una -,.~Pera~i~.~ erf-.itlca_ del 

estabilizador. 

Durante el periodo en que el. ~itf.6oenD .t~lté e'~·t.r:_~ri~do:al 
reformador, debe 

cloruro en el catalizador. 

Como los efectos de la contaminación con metales en el 

catalizador son acumulativos e irreversibles, no debe haber 

niveles detectables de metales en la carga a la reformadora. 

Las fuentes posibles de contaminación son: 

•> Algunas naftas virgenes contienen niveles mensurables de 

Arsénico <ppb >. 

b) Puede eKistir plomo, ya sea por el reprocesamiento de 

gasolina con plomo fuera de especificaciones por 

contaminación de los tanques de carga a la reformadora. 

e) Productos de la corrosión. El equipo de la planta puede 

producir una migración de productos de la corrosión hacia 

los rectores. El fierro es el contaminante corrosiva más 
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común; otras posibilidades son el molibdeno, el cromo y el 

cobre. Especialmente el caso del f'ierro, los 

catalizadores para reformaciOn toleran mejor estos 

contaminantes corrosivos que los metales orgánicos. 

La mayoria de los metales son venenos para la función 

metálica del catalizador. En general el envenenamiento por 

metales ocurre deactivando el catalizador de un reactor 

antes de penetrar al siguiente. Por lo tanto el primero 

recive la carga mayor de los daños causados por los metales. 

Los efectos observables seran una pérdida grave de la 

delta T en los reactores afectados, pérdida de actividad 

catalítica general, así como de la sectividad. 

Si existen 

'3ignificativos 

periodos de 

la carga de la 

contenidos metAl ices 

hidrotratadora, se deben 

cuantificar el peso total de los metales que entran a la 

misma. Si el catalizador para hidrotratamiento ha estado 

expuesto a cargas con altos contenidos de metales para 

aproximarse a 3-4% peso, debe considerarse el cambio de 

catalizador1 asimismo, si encuentra cualquier nivel de 

metales en la nafta hidrotratada, serA necesario cambiar el 

catalizador. 



El hidróoeno de recirculación es necesario la 

operación del reformador, por cuestión de estabilidad del 

catalizador¡ tiene el efecto de barrer el producto de la 

reacción y los materiales condensables del catalizador 

abasteciendo al catalizador de hidróoeno. 

Par• unidades semi-regenerativas se usan relaciones 

He'HC desde 5/1 a 10/l y de 2/1 hasta 5/1 para unidades con 

regeneración continua. La figura 3.9 rel•ciona la relación 

f-E/HC con la longitud de los ciclos de operación. 



CAPITULO IV 

ELIMINADORES DE AZUFRE 
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4.1. CAUSAS DE AZUFRE RESIDUAL. 

Ya se ha dicho que el sistema HD.S pf-epara la carcga a la 

reformadora de manera satisfactoria en lo. que a 

contenido de azufre se refiere. Sin embargo existen 

problemas inherentes a todo proceso que pueden provocar 

aumento en la concentración de azufre • Los más comunes son 

<Ref. 25); 

Rotura de los tubos de intercambio de calor 

en el sistema de precalentamiento. 

Fallas del compresor de recirculación· de H2. 

Desactivaci6n del cataÍizadOr de HOS por 

carbón o met~les. 

Fallas 

estabilizadora. 

,. 
oper:acionales la columna 

Como muestra la figura 2.1., la gasolina primaria de 

carga a la HDS, intercambia calor para precalentarse con la 

corriente de gasolina va hidrodesulfurada proveniente del 

reactor • 
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Esta corriente aun contiene azufre. la diferencia es 

que éste, se encuentra ya forma de 1-\:?S y no de 

mercaptanos. Su presiOn es menor que la de la corriente de 

carga.Cuando los tubos del cambiador tienen una fuga por 

rollo están rotos.la diferencia de presiones ocasiona que 

los mercaptanos de la corriente de entrada al reactor 

contaminen a la otra 

Las fallas en el compresor de recirculaciOn de He, 

causan que el abastecimiento de éste sea interrumpido, con 

lo que las reacciones de hidrodesulfurizaciDn no se llevan a 

cabo. Aunque el sistema de control actúe automaticamente 

cortando la carga, siempre existe un pequeño flujo que pasa 

sin reaccionar y por lo tanto con mercaptanos. 

El carbOn y metales depositados en el catalizador van 

disminuyendo la actividad de éste, provocando que las 

reacciones no se lleven a cabo de una manera Optima y de 

este modo quede 

previstaª 

cantidad de azufre superior 

Cuando la columna estabilizadora llega 

variaciones operacionales como: 

Abastecimiento inapropiado del combustible 

Falla de la bomba de reflujo 

la 

tener 

Falla de la bomba de recirculación de fondos 
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Variaciones bruscas en la presión 

Cualquiera de estas fallas operacionales prov.oca 

calentamiento o enfriamiento brusco que causa que una parte -

de ligeros salga por los fondos incluyendo el HeS• 

Estas fallas son eventuales, la figura 4.1. muestra una 

gráfica de contenido de azufre respecto al tiempo en la 

corriente Que entra a la reformadora.Como puede observar 

el nivel promedio obtenido se encuentra dentro del aceptado. 

E>eisten sin embargo "picos" que para el periodo de tiempo 

graficado toma un valor mAximo de 3ppm pero puede en 

ocasiones llegar a valores mayores. 

El efecto de estas alzas repentinas y temporales es el 

envenenamiento del catalizador de reformaciDn 

consecuentes problemas de bajo rendimiento, disminución del 

tiempo de vida del catalizador y pérdidas económicas. 

El desarrollo de catalizadores de reformación, ha 

permitido alcanzar rendimientos cada vez más altos en cuanto 

a número de octano .Los nuevos catalizadores ultradispersos, 

contienen menores cantidades de Pt y mayores de Re, lo que 

los hace muy sensibles a los metales y al azufre.Es por eso 

que,para su buen funcionamiento,se deben cumplir ciertas 

condiciones de operación como son: una alimentación con baja 
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conce~traci6n de· azufre. y 

ebulliciOn. 

baja temperatura final de 

Po~ lo an~erior es necesario la implementaciOn de un 

sistema que absorba las variaciones ocasionales de contenido 

de azufre en la carga a la unidad.reformadora. 



FIGURA 4.1. SEGUIMIENTO DE LA CONCENTRACION DE 
AZUFRE EN LA ALIMENTACION A LA REFORMADORA 
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t+.2. PROCESOS ELI11INADDRE6 DE AZUFRE. 

Estos procesos se usan para la remosión de cantidades 

residuales de azufre provenientes de la 

hidrodesulfurización. Es importante mencionar que éstos 

funcionan para remover sólo pequeñas cantidades de azufre 

y de ninguna manera pretenden sustituir los procesos de 

hidrodesulfurización.Basan su funcionamiento en el fenómeno 

de adsorci6n ya sea en un li.q. o en un s6lido. <Ref.34> 

Ver tabla 4. 1. 

Los procesos que utilizan como adsorbentes un liquido 

<ya sea sosa o amina> como Girbotol o Mero~ usados 

comercialmente para quitar azufre hasta nivel tal, que 

evite la corrosión de los equipos. Por lo tanto. no son 

capaces de alcanzar las especificaciones requeridas por la 

reformadora.Ademas de que la corriente tratada arrastra 

solventes y sosa que dañan el catalizador 

Lo5 sistemas del tipo regenerable, estAn basados en 

adsorciDn ~isica y utilizan como material adsorbente 

zeolitas tipo mallas moleculares. 



TABLA 4.1. PROCESOS ELIMINADORES DE AZUFRE. 

PROCESOS 
ELIMINAD O RE 
DE AZUFRE 

ADSORBE 
UQUIDO 

ADSORBE 
SOLIDO 

SISTEMAS 
RE GENERABLES 

PARA FASE UQUIDO 

PARA FASE VAPOR 

PARA FASE UQUIDO 

PARA FASE VAPOR 

~ 
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Las mallas moleculares son cristales de metales y de 

alumino-silicatos, activados especialmente para la 

ad•orción.Las mallas moleculares cuentan con estructuras 

cristalinas, tamaños de poro y cargas ionicas tales que las 

hacen ser materiales adsorbentes altamente selectivos 

<Ref .3C>.Estos adsorbentes retienen compuestos con fuerzas 

fisicas comparables 

quimisorción. 

mayores que las fuerzas de 

Como cualquier adsorción física, es posible 

desorber la sustancia por la aplicación de calor o 

desplazándola con otra ·cuya facilidad de adsorción sea 

mayor. La figura 4.2. muestra una curva típica de adsorción 

en una malla molecular. 

Para la remosión de pequeñas cantidades de azufre en 

corrientes de hidrocarburos se han usado mallas moleculares. 

Las mallas moleculares usadas son del tipo 13X y tienen la 

capacidad de retener l12_0, CCJe,t-ES y a~ufre mercaptAnico. La 

adsorción se puede llevar a cabo en fase liquida o en vapor, 

pero para compuestos de azufre es preferible la fase vapor 

ya que se incrementan las fuerzas ionicas. En la figura 4.3 

se muestra un diagrama del proceso de remosión de azufre 

para naftas en fase vapor. 



FIGURA 4.2 CURVA DE ADSORCION TIPICA EN UNA 
MALLA MOLECULAR 
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FIGURA 4.3 PROCESO DE ADSORCION DE AZUFRE 
REMANENTE CON MALLAS MOLECULARES 
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Este tipo de eliminadores se basan en la adsorción 

química o quimisorción mediante una reacciDn entre el azufre 

del sistema y el material adsorbente • En este caso, se han 

usado como adsorbentes 6xidos metálicos de manganeso y 

níquel principalmente. 

Las reacciones mediante las cuales se lleva a cabo la 

remosión de azufre son: 

H~ Ni (metal) H~ ------> Ni-S-He 

mercaptanos Ni <metal) R-S-H ---,---> Ni-S-H 
1 

R 
s 

Tio'fenos Ni <metal> I \ ------» Ni 
1 1 1 

s 
I \ 

1 1 

Al no poder regenerarse el adsorbente, es necesario 

reemplazar el catalizador al final de cada ciclo. 

El adsorbente o catalizador base de óxidos 

metálicas soportado alúmina y generalmente de forma 

extruida, aunque puede emplearse en forma de esfera 

pastilla .Para su elabaraci6n se han utilizado metales como 
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níquel manganeso u 

Fe,Co,Ru,Pd,Ir y Pt <Ref 

otro del grupo VIII B como 

19.29>. El Ni es el más apropiado 

por su alta.reactividad con compuestos de azufre.La cantidad 

de níquel en el catalizador depende de que tan largo se 

quiera su ciclo de vida. 

Los adsorbentes de los sistemas de Oxidas metálicos 

tienen la capacidad de remover todos los tipos de azufre 

presentes la nafta hidrotratada, sin embarqo su capacidad 

varia si el proceso se lleva a cabo en fase liquida o vapor 

<Ref. 19.311.Puede verse un oiagrama de un sistema de este 

tipo en la figura 4.4. 

El utilizar el sistema de óxidos metálicos para la 

remosión de pequeñas cantidades de azufre tiene ciertas 

ventajas respecto al uso de mallas moleculares: 

El uso de óxidos no requiere equipos y servicios 

extras de regeneraciDn. por lo cual no se 

inversión inicial. 

incrementa la 

La operaci6n de regeneración del adsorbente queda 

reemplazada por la carga de nuevo catalizador en la guarda. 

Las mallas moleculares por su caracter de 



FIGURA 4.4 PROCESO DE ADSORCION DE AZUFRE 
REMANENTE CON OXIDOS METALICOS 
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altam&nte selectivas son mas caras que los materiales 

adsorben tes 

baratos. 

sistemas de óMidos, que son relativamente 

Los sistemas no regenerables tienen opción a operar 

en fase liquida o vapor con buenos resultados.Mientras que 

al usar mallas no es muy recomendable utilizar la fase 

liquida 

En la regeneración de las mallas moleculares es 

necesario el uso de un gas de deserción y un calentamiento 

del lecho,lo que incrementa el costo de operación • 

Los óxidos tienen la posibilidad de remover todos 

los tipos 'de azufre presentes en la nafta hidrotratada. 

Es importante agregar que la cantidad de azufre que 

intenta removerse la nafta hidrotratada es causada por 

disturbios C que ocasionan "picos") como se aprecia en la 

figura 4.1. y en general la cantidad de azufre que remueve 

una malla molecular es constante en la carga, por lo que los 

sistemas no regenerables son la mejor opción para remover 

el azufre remanente en la nafta de carga a la reformadora. 
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4.3. GUARDAS DE AZUFRE. 

Las guardas de azufre se pueden clasificar.según sean 

sus condiciones de operación en <Ref. 15, 19,32)" · 

Guardas de azufre fase vapor 

Guardas de azufre fase liquida 

Estas remueven cualquier compuesta de azufre: 

(tiofenos,mercaptanos,tiofenos alkil substituidos o Hé!5> 

operan con una alimentación fase vapor. 

Por las condiciones de operación reQueridas· por este 

equipo su localización Optima el sistema 

hidrodesulfurizadora-reformadora muestra la 

figura 4.5 seria después del precalentador de carga a la 

reformadora. 

El reactor necesariamente requiere ser construido de 

aleación, ya que el lugar 

eKiste una pregión elevada 

generalmente los BOOºF • 

que ha sido localizado 

y la temperatura excede 



FIGURA 4.5 UBICACION DE LA GUARDA FASE VAPOR 
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Guardas de •..l.YfJ:..• ~·•• Jtqyj~~ 

Estas guardas son recomendadas cuando el azufre es 

mercaptánico o H~, opera con la alimentaciOn en fase 

liquida y a temperaturas mayores de 160 °c, pues asi es 

má9 eficiente la adsorci6n de azufre.La localizaci6n Optima 

de este re-a.e tor el sistema hidrodesulfurización-

reformaci6n se muestra la figura 4.6. La guarda 

localizada en la corriente de fondos de la torre 

debutanizadora y antes de la válvula reductora de presi6n. 

Se justifica la local izaci6n en este lugar por las 

siguientes razones: 

Los fondos de la estabilizadora se encuentran en 

fase 1 íquida 230 oC y 18 Kg/cm2, condiciones que son 

óptimas para la operaciOn de este tipo de guardas. 

De este modo se asegura también que la corriente de 

pentanos no tendrá variaciones en cuanto 

azufre. 

contenido de 



FIGURA 4.6 UBICACION DE LA GUARDA DE AZUFRE FASE LIQUIDA 

DE SECC. DE 

OtACCIDN HDS 

TORRE DEBUTANIZADORA GUARDA DE AZUFRE 

LPG A TRATA-

MIENTO CON DEA 

PENTANOS E ISOHEXANOS 

TORRE DESISOHEXANIZADORA 

SECCION DE FRACCIONAMIENTO PLANTA HDS 



121 

Para poder hacer la mejor elección entre la guarda 

fase liquida v fase vapor se tomaran en cuenta tres factores 

<Ref. 29) s 

Tipo de carga. 

Costo de construcción. 

Costo de operaciCn. 

Tipo de CarQa. 

Como ya se menciono, la guard~ de azufre fase vapor es 

mas eficiente para remover cualquier compuesto de azufre 

principalmente cuando la carga contiene compuestos 

tiofénicos, esto se puede apreciar la figura 4.7. que 

contiene resultados a nivel planta piloto de la cantidad de 

azufre removido contra el contenido de tiofenos en la carga. 

En la figura se observa que cuando los niveles de tiofenos 

son minimos en la carga, la efectividad de la guarda para 

fase liQuida y fase vapor es la misma; del mismo modo cuando 

los tiofenos aumentan ,la efectividad de la guarda fase 

vapor es mayor. 



F'IGURA 4.7 AZUFRE TOTAL REMOVIDO VS AZUFRE 
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Es importante mencionar que el azufre excedente de la 

corrienta a tratar es del tipo atercapt4nico ~S con 

cantidades mínimas de tiofenos. 

Costo d• con•trucción. 

La severidad de las condiciones de operación de las 

guardas de azufre determinaran el material de fabricación 

del recipiente así como la instrumentación que se requiera. 

En la figura 4.8 muestra la diferencia entre el costo total 

del recipiente de la guarda fase liquida y vapor.Se puede 

apreciar marcadamente que el costo de la segunda es mucho 

mayor que el de la guarda fase liquida. 

Co•to d• operación. 

El costo de operación asociado con cada tipo de guarda 

de azufre, principalmente dado por el costo del 

adsorbente. Los incrementos por servicios necesarios 

consider•n pequeños. Por lo que respecta a caída de presión 

el costo adicional es despreciable en la fase liquida, no 

•sí en la fase vapor. 



FIGURA 4.8 COSTO TOTAL DEL RECIPIENTE 
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Las variables principales son el costo del adsorbente 

por unidad de peso <C> y la retención fracciona! de azufre 

en libra de azufre por libra de adsorbente <X>.Los valores 

de co9to de operación que se han encontrado a nivel planta 

piloto p•ra diferentes relaciones de C/X se muestra en la 

figura 4.9 donde se grafica para diferentes flujos.Se puede 

observar que el costo de operación de la guarda de azufre 

fase vapor es mayor que la de fase liquida y se incrementa 

al incrementarse el flujo. 

La tabla 4.2. resume las ventajas de cada tipo de 

guarda, de donde se concluye que es meJor la instalación de 

una guarda de azufre fase liquida. 
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TABLA 4.2. VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE GUAIUIAS FASE LIQUIDA 
Y FASE VAPOR. 

Fase L~quida Fas• Vapor 

1. Menor costo de operación l. Remueve tiofenos 

2. Baja inversión inicial 2. Remueve compuestos 

de azufre del gas 

de recirculación 

3. No se requiere un sistema 

de relevo de presión 

4. La caída de presión que 

provoca no afecta al sistema 

1. No remueve cantidades 1. Se requiere inv. 

grandes de tiofenos inicial alta 

2. Por su localización 

es necesario compre-

ci6n adicional 

3 Mayor costo de ope-

ración 
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4.4 CATALIZADORES. 

La tabla 4.3 muestra un resumen de la~ propiedades de 

algunos cata'l izadores <Ref. 14). En base a estos datos se 

eligiO, para usar en el reactor el catalizador fabricado 

por Engelhard's; ya que el Unico del que se tiene el dato 

de azufre removido por libra de catalizador. 



TABLA 4.3 CATALIZADORES PARA GUARDAS 
DE AZUFRE 

EM.....,. COWPOSIOON FO- SDP!JrrE AREA. &UPEJFICW. VCl.UMEN DE PORO AE61STENC~ FRl'CTl.JM. 1.8 0E S POR LB 

"PESO m21..- cm3/ir K;/Kg prtl~a 0E CA.TAUlADOA 

lllP 60 NIO EXTRUIDO 1\1.IM .... :mo D."2 &.&7 

PLAHTA PILorc D.lt BC>IEMrTA 

NP 78 NlO EXTRUIDO AL.1..NINll\ 260 o.s~ 1.00 

1 
A.>HT' A PILOTO Z2 BOHEMITA 

; ... 

lllP 71.11 NO EXTRUIOO 1\1.IHI"' 230 0.60 1.00 ' 

··-li 
A.ANrA RLCTO 28.1 BOHEhlft"A 

NP 60 .. EXTRUIDO 1\1.IHI"' 230 o.so Z.00 
' 

' 
PLAN1'A FILaTO 

ENGELW.RDS 60 NIO EX'l"RUIOO 1\1.IHI"' 165 o."s Q.2 

•' 

Pl.NrrrA PILOfO 

N 

"' 



CAPITULO V 

DISEÑO DE GUARDAS 

DE AZUFRE 
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15.1. BASES DE DISERO. 

Flujo de alimentación: 

36 000 BLS/OIA de nafta procedente ,_de la . torre 

desbutanizadora de la unidad hidrodesulfur_izadora.~-

Destilación ASTM 

º e, 

Temperatura inicial de ebullición 62 

50'l. 122 

Temperatura final de ebullición· 189 

Concentración promedio de azufre en la entrada: 2ppm 

Concentración promedio de azufre en la salidas O.lppm 

Condiciones de operación: 

Temperatura OC: 

Presión Kg/cm2 

Entrada 

220 

18 

La presión mínima permisible 

Salida 

220 

17.5 

la salida es de 

13Kg/cm2, ya que a presiones mas bajas a la temperatura de 

operación se asegura que la corriente sea liquida. 

Requerimientos de serviclos1 

Se r•qulere nitróg•no o vapor 



~.e. Dl6E~D HlDRAULlCD. 

Para el diseño del reactor no se-realizó un-análisis de 

la cinética qulmica, ya que se parti6 de datos· a nivel 

planta piloto, de la cantidad de azufre removido -en libra, 

por libra de catalizador. 

En base a estos fundamento se calculó el volumen de 

catalizador necesario, para remover el azufre residual 

establecido. Partiendo de este volumen se determinaron las 

dimensiones del recipiente que contendrá al catalizador. 

La cantidad de azufre a remover varia desde 0.1 hasta 

10 ppm aproximadamente (aunque en ocasiones puede llegar 

hasta 50 ppm>.Se ha tomado un promedio de estos valores 

reactor, este valor de 2ppm que para el diseño del 

representan 6724.06 libras por año.El catalizador tiene un 

factor de remosián de azufre de 0.2 libras de azufre por 

libra de catalizador,por lo que se requieren 34 000 libras 

de catalizador que ocupan un volumen de 723.40~ pies 

cúbicos. 

El L/0 recomendado para recipientes que operan de 100 a 

300 psi es de cuatro, se tomó un L/D de 3.5 para el cAlculo 

del cuerpo del recipiente que contendrá el catalizador.Las 
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dimensiones obtenidas fueron: diametro d~ 6.4 pies y ~ltura 

de 22 pies.Los calculas realizados se muestran en el-anexo. 

Las siguientes consideraciones fueron tomad-as·-en.,cuenta 

para el diseño: 

e.,rt• lnf•rior dwl rw•ctor. 

En la boquilla de salida se implemento una malla para 

retener el catalizador.Sin embargo ya que el diámetro del 

catalizador es muy pequeño si se ··11egará a colocar 

directamente sobre la malla, éste se aglomeraría 

originando una caida de presión. Una forma de evitar esto 

es colocar lecho de material de diámetro mayor al del 

catalizador, entre la catalítica y la salida del 

reactor.Este lecho recibe el nombre de soporte y el material 

de que esta constituido debe tener las siguientes 

caracteristicas: ser de tamaño mayor al del catalizador, 

ser mecánicamente más resistente y ser inerte.Los materiales 

que comUnmente se utilizan para este fin, son la alUmina 

inerte y la cerámica, de los cuales la alúmina es la más 

barata y por lo tanto la que se eligié para soporte del 

lecho.Los diámetros comerciales disponibles son de 110, 114, 

112, 3/4 y 1 pulgada, la forma puede ser cilíndrica o 

esférica.Se eligió la esférica por ser mecánicamente más 

resistente. 
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Una cantidad· recomendab 1 e ~de -_sopor'. te e5-;_"-::: t~l a' que 

representa _el- 2 a 

este caso se tomé 

pulgadas. 

I· ~,;",_. •. _ . ..: ' ._ . ., • . 

el 3Y. .. La al tui-a - _ob_-~e:~_i_da·~;-fué_:.:.. de 6.6 

El soporte estará formado por~et-Siguiente arreglo; 

bolas de una pulgada de diiémetro en la tapa,sobre ellas. 

3.2 pulgadas de esferas de 3/4 v 3.2 pulgadas de esferas de 

L /4 .Para hac:er esta selección se tome en cuenta la 

resistencia a la fractura reportada para cada tamatto de 

partícula además de Que las esferas de 1/4 v 3/4 de 

diámetro favorecen la retención de finos y las de 1 pulgada 

evltan la agiomeracion en la malla. 

Diametro Resistencia a la fractura 

pulgadas ltbras fuerza 

1230 

3/'t 850 

1/4 250 



Partw wuperlgr del r•actgr, 

La corriente que entra al reactor aparte del azufre 

trae consigo otras impurezas, que por lo general son 

sulfuros y Cxidos de fierro <en forma de hojuelas>, que se 

forman durante el contacto del fluido con la tubería y el 

equipo.Al llegar al reactor cubren la parte superior de 

lecho catalítico envenenándolo. 

En la operaci6n de los reactores de 

hidrodesulfurización, se ha comprobado que de un 2 a un lOY. 

del volumen de la cama catalítica se desactiva por completo, 

por la deposiciCn de estas impurezas. Para evitar esto se 

colocará un material que sustituya la capa de catalizador 

que seria desactivada, por un material mas barato.En este 

caso se adicionará el 2Y. del volumen del lecho catalitico, 

que representa una altura adicional de s.s pulgadas del 

cuerpo del reactor.Esta capa retiene los finos mientras la 

parte superior de la cama catalítica se desactivará por la 

adsorciCn de azufre, así una vez que los finos atraviesen el 

volumen adicional y llegen a la parte superior de la cama 

catalitica, esta ya cumplio su funci6n y puede fungir 

también como filtro.El material que constituye este lecho 

debe tener las mismas características que el soporte. Se 

eligi6 alúmina inerte, de forma esférica de 1/B de pulgada 

de diAmetro. 
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Por otra parte si el flujo llegara directamente al 

catalizador, este tendería a formar canalizaciones la 

cama catalitica, debido al diámetro pequeño del catalizador. 

Una forma de prevenir este problema es colocando un lecho de 

material de diámetro mayor al de catalizador Para distribuir 

el flujo. En la operaciOn de los reactores de 

hidrodesulfurizaciOn se ha visto que tres pulgadas de altura 

de este material ayudan a evitar el problema.En este caso 

el material elegido. es alümina en forma de esfera con un 

diámetro de 314 pulgadas. 

El reactor debe tener un espacio de maniobra para 

cargar el catalizador, en este caso se dejo libre un pie del 

cuerpo del reactor más el espacio que da la tapa. 

Existen diferentes formas de tapas, la elecciOn de esta 

depende de la presión del recipiente.De los tipos citados 

el código ASME sección VIII división 1, subsección UG-32 

la tapa de forma elíptica es la que se usar~ para el 

recipiente que contiene el lecho catalitico. 
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~.3. DISEÑO MECANICO. 

El diseño de recipientes a presión se debe amparar bajo 

las normas que para este fin se han desarrollado y se 

encuentran establecidos 

material del recipiente 

ASME sección II parte A. 

cDdigos. La seleccián del 

se realizó de acuerdo al código 

El material del recipiente es determinado por las 

características qui.micas del flujo que ha de contener y por 

las condiciones de operaciDn. El fluido que contendrá el 

recipiente, consiste en su mayor parte de hidrocarburos y de 

muy bajo porcentaje de hidrógeno,azufre y materiales 

corrosivos. 

Una regla heurística para asignar la temperatura máMima 

de diseño es sumarle 50 DF' a la temperatura de operación 

siempre y cuando esta se encuentre el rango de -eo a 

650BF.En este caso es de 400 ºF por lo que se utiliza esta 

regla. La presiOn de diseño 5e calcula adicionando el 20% de 

la presiOn de operación a ésta. 
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La sección 11 del código ASME parta A subsección SA-20 

proporciona una lista de materiales producidos de aleacione~ 

de Fierro y otros componentes. Recomienda usar acero al 

carbón para la construcción de recipientes presión a 

condiciones de corrosión poco severas, como. es el caso del 

fluido que se trata. 

Dentro de la especificación de materiales de acero al 

carbón, se escogió el ASTM A-516 grado 50 el cual es 

recomendado para la construcción de recipientes a presión 

cuya operación se lleve a cabo bajo condiciones moderadas 

de presión y temperatura. Este material será también 

utilizado para las tapas. 

Ew:p••or. 

El diseño del espesor basó en la sección VI 11 

división 1 del código ASME, el cual proporciona una ecuación 

para calcular el espesor de di9eño de un recipiente bajo 

esf'uer:z:o circunferencial. y otra bajo esfuerzo 

longitudinal.La referencia 30 reporta ecuaciones para el 

cálculo del e~pe&or bajo el esfuerzo ocasionado por sismo y 

vientos. Los e•pesores obtenidos son: 

Espe•or bajo •5f'uerzo ocasionado por si&mot 0.019pulo. 
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Espesor bajo esfuerzo ocasionado por,vientos: 0.071 pulg. 

Espesor por esfuerzo longitudinal1 0.12 pulgadas:· 

Espesor por esfuerzo circunferencial:0.253 pulgadas 

Se recomienda que al calcular un recipiente cilíndrico 

vertical por presión de viento y por sismo, se considere 

únicamente el mayor de ellos. Asimismo, si este espesor más 

la mitad del espesor calculado por presión interna es menor 

o igual al espesor por presión interna, éste es suficiente 

para soportar la presión por viento. En este caso 

0.253 
tviento + -

2 
0.0717 + ----- < 0.253 

2 

por lo que na se requiere un c~lculo adicional 

Analizando la combinación de esfuerzos que actúan en el 

recipiente que son: por viento, por presión interna y el 

producido por el peso del recipiente, éstas no rebasan el 

producto del esfuerzo máMima permisible del material por la 

eficiencia de soldadura, por lo que el espesar calculado 

resistirá a esta combinación. 

La subsección UCS-25 del cDdigo recomienda dar una 

tolerancia a la corrosiDn de 1/6 del espesor calculado para 

cuando el recipiente vaya usado compresiDn de 

aire,vapor o contenga agua. El fluido para el que se diseña 

ninguno de los antes mencionados y se considera con 

menor efecto corrosivo.De tal manera que por seguridad se le 
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añadio el espesor citado pi1ira que -de tolerancia - :a,,.~la _ 

corrosión y erosión. 

El espesor final calculado para el tanque es: 0.295 

pulgadas.Que 

pulQadas. 

ajusta a un eSpesor nominal de 5/16 

Existen diferentes tipos de tapas, la elección de ésta 

depende de la presión del recipiente.Los tipos citados en el 

código ASME a div. 1, subsección UG-32 

son:eli.ptica,hemeiesférica, cónica,toricónica. 

De esto tipos la forma cónica y toricónica son 

descartados por los siguientes motivas: 

Su forma terminada en pico no es adecuada para 

colocar la boquilla de salida de fluJo ya que seri.a muy 

sencillo que se bloqueara por lodos o finos. 

La forma hemiesférica es recomendada para usarse 

recipientes a presion alta. La tapa elíptica soporta 

presiones moderadas por lo tanto es la tapa elegida para el 

recipiente es de forma el iptica 2: 1 por lo tanto sus 

dimensiones son: 

Diámetro 

Al tura 

6.4 pies 

1 .. 6 pies 
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El espesor calculado según el código ya referido es 

de 0.252 pulgadas, y el calculado por el esfuerzo que 

provoca el peso de los internos la tapa inferior es de 

0.269. Se toma este último < por ser el mayor > para ambas 

tapas, añadiéndole la tolerancia por corrosión da un 

espesor total de 0.314 pulgadas ajustando 

comercial da: 5/16 pulgadas • 

.•. !l1113.11lU.•_!IJ 

Entrada salida d• fluido 

un espesor 

El tanque posee una boquilla de entrada y una de 

salida. Ambas son del mismo tamaño, ocho pulgadas y estan 

localizadas sobre la tapa superior e inferior 

respectivamente. 

El material elegido según el código ANSI 831-3 es; 

ASTM AS3 Gr.e. 

El diámetro de cada una de ellas es de 8 pulgadas 

Boquillas d• dascarga d• catalizador. 

La descarga del catalizador se realiza por medio de dos 

boquillas, situadas a ambos lados de la tapa inferior;aunque 
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se puede -apresurar el vaciado por medio de una mangera de 

VACio.El di4metro de la boquillas es de 8 pulgadas.El 

material es ASTM 53 Gr B. Permanecen cerradas durante la 

operación del reactor con una brida ciega. 

Es necesario colocar un distribuidor y un colector de 

flujo que soporten las condiciones de presión~ temperatura 

y erosiOn ; y a la vez que no provoquen una caida alta de 

presión.El tamaño debe ser el apropiado para el gasto que se 

maneja.Se recomienda se utilize un diámetro que proporcione 

un área dos veces mayor a la de la boquilla de entrada o 

salida. 

En el caso del distribuidor los orificios deben ser lo 

suficientemente grandes, para que no se tapen.La longitud 

debe ser igual a la altura de la tapa para que quede libre 

el espacio de maniobra. 

En el colector se recomienda colocar una malla no mayor 

que el diámetro del catalizador <1116 pulgadas) 

De manera esquemática se propone un distribuidor en 

forma de cilindro,fondo plano can hileras de orificios en 

forma circular y un colector de igual Terma y tamaño. 
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Se diseñaron dos entradas hombre para facilitar la 

carga y descarga del catalizador.Cada una de ellas esta 

colocada en cada tapa y entre las boquillas de alimentación 

o salida y el recipiente. El diámetro de ambas es de 24 

pulgadas. 

Se colocará un termopozo cuyo diámetro es de 

pulgada y de material:ASTM A53 Gr.8. 

El faldón Que soportara al recipiente sará de acero al 

carbón SA-283 grado A segUn recomendaciones del código ASME 

secciOn VIII división dos subsección SA-b, éste tendrá una 

altura de once pies para facilitar el vaciado del 

catalizador y una abertura de acceso circular de 2.5 pies.Su 

espesor es de 3/4 de pulgada. 
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El diámetro de las lineas de proceso y el by-pass se 

calculó tomando como base el gasto y una velocidad 

recomendada de 7 pies por segundo obteniendo un diámetro de 

7.83 pulgadas 

pulgadas. 

que ajustado comercial da de 8 

El espesor de estas 1 ineas se calculó en _base al código 

ANSI 831-3 que recomienda usar un espesor por corrosión de 

0.0625,obteniéndose un espesor total de 0.122 pulgadas. 

El aislante es necesario para evitar el flujo de calor 

entre el equipo y el medio ambiente, además de la protección 

que debe eMistir para los operadores. 

El material elegido para aislar el reactor es fibra de 

vidrio cuya propiedad aislante aplica a un intervalo de 

temperatura de O a lOOOºF. 

Este material se encuentra disponible en el mercado en 

varias presentaciones <placa, tubería preformada, colchoneta 

armada y cemento monolitico>.El que se usará en este caso es 

fibra de vidrio en forma de placas para el cuerpo y tapas y 

en la presentaciCn de cemento monolitico para el acabado en 
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accesorios. Ademas irA forrado con l~mina de aluminio para 

proteger el aislante del medio ambiente y prolongar su 

duración. El espesor calculado es de tres pulgadas. 

Todos los cálculos realizados se encuentran en el 

ane><o. 

B.R!ru"....i:.n1_!11D.E!~ogui l l••· 

En concordancia con el c6digo ASME sección VIII 

división 1, todas las boquillas mayores de tres pulgadas de 

diámetro instaladas en recipientes a presión, deberán tener 

una placa de reforzamiento en la unión del cuello de la 

boquilla con el recipiente las cuales se diseñaron según la 

referencia 30 <fig 30 ). 

Diámetro de 
boquilla 

pulgadas 

B 

B 

B 

8 

Servicio 

entrada de 
fluido 

salida de 
fluido 

descarga de 
catalizador 

Diámetro de 
la placa de 
reforzamiento 

pulgadas 

14 

14 

14 

entrada hombre 36 

Espesor nominal 
de la placa de 
reforza.miento 

pulgadas 

5/16 

5116 

5116 

112 

La longitud de las boquillas usadas en el reactor 

considerand~ espesor del aislante y placa de refuerzo soni 



Servicio No. 

Entrada de fluido 

S4lida de fluido 

Descarga de catalizador 2 

Entrada hombre 2 

Termopozo 

VAlvula de presión 

146 

LDntili tud 
pulgadas 

'l 1.29 

11.29 

11.29 

15.16 

6.0 

6.0 
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FIGURA 5.1 REACTOR GUARDA DE AZUFRE 

O ESFOGUE 

TERMOPOZO 

1.6' TAPAS ELIPT ICAS 2: 1 

I' 

s~·~.. ::::::1¡::::::::::a~:.:: ... ::: .. : .. ~:.:::::::.:. 

22.4' 

3.211 

3.Z" 
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DE 1/ 16 .. 
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D. ALUM 1 NA ESFER 1 CA 
INERTE DE 1 .. 

E. ALUM 1 NA ESFER 1 CA 
1 NERTE DE 1/B " 

F. DISTRIBUIDOR DE FLUJO 

G. COLECTOR DE FLUJO 

H H. AISLANTE 

ª" BOQU 1 LLA DE VAC IADD 
DE CATAL 1 ZADDR 

z.s• 
ENTRADA AL 

FALDDN 
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:5.4. INSTRUltENTACIDN. 

Como se puede observar en la figura 5.2. el sistema 

contara con un dispositivo de control de presión que será 

activado por la señal de presión en el reactor.Este sistema 

de control actuarA con un set-point de 260 psig,además de 

contar con alarma por baja presión <200 psig) y por alta 

presión <280 psig>.La válvula de control de presión es de un 

tamaño de cuerpo de ocho pulgadas,y un diámetro de puerto 

también de ocho pulgadas. 

Se contara con un indicador y alarma de presión 

diferencial. Se instalará un termopar con tres sensores a 

diferentes alturas del lecho catalitic:o, con el fin de 

obtener un perfil de temperaturas que permita observar a 

que altura del reactor se ha desplazado la reacciOn.El 

reactor cuenta con una valvula de presión que actuará a 300 

psi a, tiene un área de flujo de 1.84 pulgadas cuadradas y 

un orificio nominal K. Se colocarAn indicadores de presiOn y 

temperatura a la entrada y salida del ractor. 

Se implementa una inyección de nitrcigeno para arrancar 

el sistema. Se colocará también un by-pass del reactor para 

desviar la carga cuando el sistema salga de operaciOn para 

mantenimiento. 



FIGURA 5.2 DIAGRAMA DE TUBERIA E INSTRUMENTACION 
DEL SISTEMA GUARDA DE AZUFRE 
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FIGURA 5.3 DIAGRAMA DE SIMBOLOGIA 
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TABLA 5.1 INDICE DE SERVICIOS DE TUBERIAS 

CODIGO DE 

SERVICIO 

F 

H 

ESPECIFICACION DEL 

SERVICIO 

DESFOGUE 

HIDROGENO 

JA 1 AIRE DE INSTRUMENTOS 

N I N 1 TROGENO 

P 1 PROCESO GENERAL 

PS I OREN DEL PROCESO 

CLASE 

!:!! 



CAPITULO VI 

ANALISIS ECONOMICO 
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6.1 REPERCUSIONES ECDNOtUCAS QUE ACARREAN CORRIDAS CORTAS 

En la operación normal de una reformadora se programan 

las oanancias para cada ciclo en ba$e a lo que se producirá 

y a los costos de los productos. La contaminación por azufre 

residual en el catalizador de reformación traerá 

disminución en las ganancias esperadas, las cuales se 

dividen en pérdidas por operaci6n de emergencia por 

contaminación por azufre y pérdidas por acortamiento del 

ciclo de reformación. Estas se explican a continuación. 

Cuando repentinamente 

carga la reformadora, 

proteger el catalizador es 

sube la cantidad de azufre en la 

la respuesta operacional para 

la de bajar la temperatura de 

reacción temporalmente (de 2 a 4 días>, lo que trae como 

consecuencia una disminución en el nümero de octano del 

reformado. 

En base datos históricos en la operación de 

r•formadoras en Patróleos Mexicanos, 9e consideró para 

cAlculo un promedio de 4 incrementos en la concentración de 

azufr• en l• carga durante un año de operación, donde son 
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necesarios 3 dÍ.as de-_ operación de emergeni:la para "evitar_ 

mayores daños al catalizador. 

Tomando en cuenta lo anterior, las pérdidas estimadas 

al bajar el número de octano del reformado de 93 <a 505 ºC) 

hasta 83 <a 482 °C> son de 397 705 U.S.Olls. En el aneMo se 

encuentran los cálculos realizados para este concepto. 

Para reformadoras de 30 000 barriles/día de carga 

operando para obtener reformado con un número de octano de 

93, se estimó la vida del catalizador en b meses usando 

programa de actividad de catalizadores del IMP. El 

acortamiento de la vida del catalizador se debe la 

acumulación de sulfatos y carbón formados durante los 

incrementos de azufre la carga. Con base a datos 

históricos se promedió en 3Y. la reducción la vida del 

catalizador por cada vez que llega una alta concentración de 

azufre en la c•rga. 

Usando estas consideraciones, se calculo la pérdida de 

dejar de producir gasolina de alto octano por acortamiento 

en el ciclo de reformación, que para un año son de 1 360 000 

U.S.Olls. 
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ütro cunto imoortante para el imoacto económico por 

acortamiento del ciclo es el hecho de Que _la dism1nuc:_iOn de_l __ 

ciclo imolica Que el cambio de catali~ador de r~<o~mac1~~ 

sera antes de lo esoerado. Esto siqnifica una nueva pérdida. 

ciue anualizada es de 111 190 u.S.Dlls. 

En el anexo encuentran las memorias de los calculas 

antes mencionados. 

Las oérdidas totales Que acarrean el tener_recent1nos 

cambios en la cantidad de azufre en la carga son de 

1 869 595 U.S.Olls. anuales 
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6.2 EYALUACIDN DEL CDSTD DE LA GUARDA DE AZUFRE 

El costo que involucra el implementar un reactor guarda 

de azufre en el sistema hidrodesulfurizadora-reformadora se 

desQlosó de la siguiente manera: 

~ .d§ij r•clplwnte 

El costo del recipiente se estimo a partir del método 

propuesto por Pikulik y Diaz, en el cual se toman en cuenta 

las dimensiones del recipiente, el material seleccionado, el 

tamaño y número de boquillas, el tipo de tapas, las 

características del faldón, el peso total del equipo, el 

costo por radiografiado de soldaduras,, el costo de 

manufactura y el de la ingeniería. 

Para la guarda de azufre propuesta es necesario usar 

34 000 libras de catalizador con un contenido de 60% en 

níquel, el cual tiene un costo de referencia de 11 U.S.Dlls. 

por libra. Este valor incluye el costo por maquila, de los 

metales y el costo de cargado del catalizador. 
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Se seleccioné como material inerte alúmina tabular del 

tipo Petronite 86 de forma esférica ya que presenta un menor 

precio por tonelada. 

Para estimar este costo se utilizó el método modular de 

intalación en campo desarrollado por Guthrie y qu.e toma en 

cuenta las tuberías necesarias para el equipo, el acero y el 

concreto para la cimentación y erección, la instrumentación, 

el equipo eléctrico, el aislante, la pintura del equipo y el 

costo por la instalación de todos estos conceptos. 

El desarrollo de los cálculos se encuentra desglosado 

en el anexo, y Ja tabla 6.4 se encuentra un resumen de 

estos cálculos, dode se ve que el costo total de la 

construcción e instalación de la guardo de azufre es de 

462 B9o u.s.01s. 
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TABLA 6.1 COSTOS TOTALES POR CONSTRUCCION E 
INSTALACION DE LA GUARDA DE AZUFRE 

CONCEPTO u.s. 01,,. 

COSTO DEL RECIPIENTE 38,300 

COSTO DE CATALIZADOR 374,000 

COSTO DEL EMPAQUE 

INERTE S,000 

COSTO DE TUBERIAS 

AISLANTE 39,760 
-

INSTRUMENTOS 

COSTO DE INSTALACION 

DE TUBERIA 

AISLAMIENTO S,830 

INSTRUMENTOS 

TOTAL 462,890 
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b.3 TIEMPO DE RECUPERACIDN DE LA INVER6ION. 

Va que la función del reactor quarda de azufre es la de 

oroteger el catalizador de reformacian. su uso no representa 

gananc tas extras al Proceso,_ p_ero, el de que 

existiera un incremento en Ja cantidad de azufre la 

carga. minimiza las pérdidas que acarrea la contaminaciOn. 

El proyecto es rentable ya que el costo de la guarda 

que de 462 890 U.S.Dlls. se recuperara al evitar las 

pérdidas por contam1nacién del catalizador de reformacion 

por algUn incremento en la cantidad de azufre en la carga 

que es de 1 869 595 u.S.Dlls. 
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CONCLU6IONE6. 

Debido a que el contenido ·de· azufr'e e~-.-::-,1~- carga a una 

reformadora tiene repentfnos 
:·. . ;>> -!:-, ~~,, ; 

incrementos. se· dise~o una 

niquel ya que ésta: 

Reduce la carga hasta 

niveles permisibles por el catalizad~r-de r~f~~maci6~. 

Asegura la longitud del ciclo de reformación 

Su instalación no requiere de modificaciones de 

ingeniería los procesos, por lo que el costo de 

instalación es menor que el de la guarda para fase vapor. Se 

instalará. entre la torres desbutanizadora y la 

desisohexanizadora de la HDS. 

El proyecto es econDmicamente rentable ya que evita 

pérdidas por contaminación de azufre del catalizador de la 

reformadora, además de los beneficios operacionales que 

acarrea la misma. 
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GLOSARIO 

ALQUILACJON.- Proceso 

isoparafinas. particularme:nte_­

oroducir alto octano. 

'API.- Escala de 

Petroleum lnstitute v esta definida 

lttl .s 
\:\PI = ---------------

So.Gr 60/60 oF 

BARRIL.- '-+2 galones.156 litros o 6.3 me,trcis c·úbiC.Os 

BTX.- OoeraciOn oe reformacian cuvo objetivo es la 

obtenci6n de aroma~1cos a oartir de-naftas~ 

CCR.- Proceso oe reformaciOn con regeneraci6n del 

catalizador de forma continua. 

CRAGIUEO.- Ramo1miento de hidrocarburos de alto peso 

molecular a otros más oeque~os por la apl1cacicin de calor. 

e,(+).- Corriente Que incluye pentanos y más pesados <hasta 

C 9) • Reformado. 
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C¡l+l.­

pesadas. 

Corriente aue incluye heKanos y parafinas mas 

DE6TILACION A6TM.- Prueba de laborator ia estandar i'zada 

consistente una destilacián batch donde se hacen 

cortes. 

FUNCION ACIDA. - Parte del catalizador de reformacicin aue 

promueve orincioalmente la reacciOn de isomerizaclOn. 

FUNC:ION METAL.- Parte del catalizador de reformacidn aue 

promueve la deshidogenacián de naftenos. 

GAS SECO.- Todos los hidrocarburos desde C1 a c3 asoc1aoos 

con el crudo como subproducto de los orocesos 

refinación. 

GIRBOTOL.- Proceso de endulzaminto de gases o liauidos 

mediante lavados con soluciones de aminas <DEA.MEA). 

GUARDAS DE AZUFRE.- Reactores catalíticos donde se remueve 

el azufre residual que deja una HOS •. 

HDS.- Planta hidrodesulfurizadora cuva finalidad es la 

remosión de azufre de diferentes corrientes de hidrocarburos 

H2/HC.- Relación hidrógeno/hidrocarburo <ver sección 2.3). 
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KER061NA.- Corte intermedio de la destilaciDn del crudo. 

con un intrevalo de.ebullición de 330 a 550Cf'. 

LHSV.- Relación esoacio velocidad<ver secciOn 2.3). 

LPG.- Gas licuado del 13etr-~_leo_. 

ademas de etano v butano. 

11ERCAPTANDS.- Hidorcarburos no . 

átomos de azufre. 

f10N.- Nümero de octano moto_r <v~r~l?~q.1_?~~·. 

MTBE.- Metil terbutil éter. Compuesto oxiaenado usado como 

aditivo antidetonante de la gasolina. 

NAFTAS.- Primer corte liauido de la destilaciDn del 

oetróleo con TFE desde 150 hasta lBO't. pudiendo llegar 

hasta 220 en el caso de nafta muv cesada 

NAFTENDS.- Hidrocarburos cíclicos de ligadura sencilla 

<cicloalcanosJ. 

OLEFXNAS.- Hidrocarburos con doble ligadura <alquenos>." 

PARAFINAS.- Hidrocarburos de ligadura sencilla <alcanos>. 
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PYR.-

producto determinado 

RAFFINADO.-

REFORMADORA. -

RON.- N,..mero de octano research 'ver oag. LO>. 

TEMPERATURA DE DESTILACION AL 50r..- Temoeratur·a a la cual 

la m1taó ce una mezcla liouida ha sido evaporada. 

TEP.·· Tetraetilo de plomo, compuesto altamente venenoso 

usado como aditivo antidetonante de la gasolina. 

TIE.- Punto· inicial d~ ebullición de una mezcld. 

TFE.- Punto final d_e.ebulli.c:ión de.·una me_zcla. 

UDEX.- Unidad de ~·xtraccion.·de_·.aromáticos. 



171 

rtemAIA DE CALCULO&. 

Ca,allcadpr cwguwrldo. 

Cantidad promedio de azufre en la carga: 2 ppm 

Flujo de alimentación: 36 000 Bls/d.ia de gaGolina 

hidrotratada 

SpGr de la cargai 0.73 

Factor de operación: 365 días 

Factor de adsorci6n del catalizador: 0,198 lb de azufre/lb 

de catalizador 

Densidad del catalizador: 47 lb/pie3 

Flujo de alimentaci6n: 

ton 
4178.0b 

día 

Cantidad de azufre contenida en la corriente: 

, r 
azufre g 1 ton g de 

2 --- 4178.0bO 8448.057 -----------
ton L d.ia dia 

. l8.448 
Kg lb lb de azufre 

··2.2os 18.625 ------------
día KgJ dla 

Kg 
8.448-­

d ia 
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[ 

lb ] ' dla J lb de azufre 
lB.625 --- '365 ---¡ 

dia j ... •ño J 

6778.125 ------------
·año 

C•ntidad requerida de catalizador& 

i 
6790.125 lb de azufre 

al'lo 

i :~-~:_:~:~~~:~~~': 1 
0.2 lb de azufre ¡ 

lb de cat 
cantidad de catalizadora 34 000 ---------

año 

L\O recomendadaz 3.5 

lb de catalizador 

lb cat 
=33 770.625-----­

año 

volumen del catalizador = -------------------
densidad del cat. 

34 000 lb de cat 
volumen del catalizador = ----------------

L = 3.5 O 

V = rr r2c7r J 

r = .Í--~--=-i J7.rr--¡ 
D = 6.4 pies· 

47 lb/ p¡.,3 

La 3.5 <2rJ L = 7r 

Sustituyendo el valor de L 

V = Tí 7r3 

r = •J/ _ _?~_:i.:~:'~ 
~ 1T 7 --, 

L = 6.4 C3.5) = 22.4 pies 

3.204 pies 
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Cantidad de soporte: H C0.025) 

H: altura del lecho catalítico = 22.4 pies 

Cantidad de soporte = 22.4 pies(0.025> = 0.56 pies 6.6 

pulgadas 

Volumen del lecho catalítico= 1'I r2 L 

sustituyendo; 

V= íl<3.204 pies>ª<22.4Jpies ~ 722.409 pies3. 

2Y. del lecho catalitico = 0.02<722.409> = 14.449 pieS3 

r = 3.204 pies 

14.449 pies3 

11<3.204 pies)2 

Kg 
Presi6n de diseño = Pd =18.0 --­

cnF 
1B.0<0.2l 

Temperatura de diseño = 400 ªF + 50 nF = 450 ªF 

CAlculo del 
circunferencial: 

Cálculo del 
longitudinal: 

espesor del recipiente por 

Pd R 
t = -----------

SE - O.á Pd 

espesor del recipiente por 

Pd R 
t = ------------

2SE + 0.4Pd 

. Kg 
21.á--­

cnF 

esf'uerzo 

esfuerzo 
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Donde: 

t :Espesor mánimo <no incluye tolerancia por 
corrosión>,pulgadas 

Pd : Presión de di9eño, libra/pulgada2 

R 1 Radio interior <sin tolerancia a la corrosión>,pulgada 

E a Eficiencia de ~oldadura 

5 : Valor de esfuerzo mAximo libra/pulgada2 

Los valoresm ~on: 

Kg 
Pd : 21.6 = 306.95 lb/pulgada2 

crrF 

S = 55x 103 lb/pulgada2 <obtenido de la sección .. UCS· del 
código citado) 

E = o.es 

r = 38.4 pulgadas 

Substituyendo; 

Pd R 306.95 <38.4) 
t e------------------------ =0.253pul 

ss.1o310.es1-o.6<306.9S> 
t = ------------

SE - 0.6 Pd 

Pd R 306.95 (38.4) 

t = ------------ t - -------------------------------
25E + 0.4Pd ª <55)(1o3) <0.85> + 0.4 (30b.95> 

t = 0.12 pulgadas 

CAlculo del espesor del cuerpo por esfuerzo sismico: 

12 M 

t • -----------
3.1416f'2SE 
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Donde: 

Espesor mínimo <no incluye tolerancia 
corrosiDn>,pulgadas 

R Radio 
corrosi6n>,pulgadas 

E Eficiencia de soldadura 

s Valor de esfuerzo má><imo, libr~a/pulgada 

M : Momento maximo (en la base>·.-_J.~b~~s.::-_-.Pl'.e' 

2CWH 
M = ------

3 

w Peso total de la torre, libras 

T = 0,0000265 

O Diametro interior del recipiente, pie 

Peso de la torre por pie de altura,libra/pie 

tf Espesor del fald6n en la base: pulgadas 

Sustituyendo: 

O 0.533 pie 

tf = 3/4 pulgada 

H 37.3 pie 

99 595 lb 

--31:-~--- 2670 lb/pie 

por 

la 
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----------, 
T • 0.0000265 [::::_~ 2 1-:~:.?._~?.::::.> = S. bSS 

0.533; 1 3/4 ~ 

Tomando el factor de zona sismica de daños oraves y 
leyendo de la tabla anterior 

e o.a 

w 99 591 libras 

2CWH 2 <o.08199 591 (37.31 
M ----------------------- 198 119.b9b 

3 3 

12 M 

3.1416 R2sE 

R 38.45 pulgadas 

S 55 000 lbf/pie 

E 0.85 

12 (198 119.6961 
------------------------------- = 0.0109 pulgadas 
3.1416 (38.45)2 (55 0001 0.85 

Cálculo del espesor del recipente_por 'el esfuerzo ocasionado 
por viento: 

12 ~ 

R2 'IT SE 

M - hr<V-0.5 PwDhf> 

M VH 

Donde 

Pw = o.ooes vw2 

MT: momento en la linea de la tangencia, libra-pie 

O Diámetro e>cterior del recipiente incluyendo 
aislante,pulgadas 

Vw t velocidad mcl.>cima del viento, mis. 

Pw : presión que ejerce el viento,psi 



HT s altura desde el nivel del piso a la última tangente,pie 

hT s altura de la primer tan9ente,pies 

V fuerza de corte, libras 

M momento, libra-pie 

Pw s o.0025<2e>2 = 1.96 psi HT ... 356 pies 

D 6.9 pies hT "" 11 pies 

R 38.4 pulgadas 

V 1.96<6.9>35.6 = 481.45 libras 

M = VH = 481,45 (35.6) • 17 139.77 lb-pie 

MT = 17 139,77 - 11 (481,45 - 0.5 <1.96)(6,9)(1Ú> 
MT = 12 662 libra-pie 

12 (12 662) 
------------------------- = b.0717 ·_pulgadas 
(38.4)2.,,. (0.8)(55 000) 

t = 0.253 

Espesor incluyendo tolerancia a la corrosiOn: 

0,253 
t ... 0.253 + = 0.295 pulgadas 

6 

Esfuerzo por peso propio 

w 
5 • 

e t 

donde: 
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S : Esfuerzo a compresión producido por el peso propio del 
recipiente, lb/pulc¡¡ada2 
W 1 Peso del recipiente, lb 
e z Perimetro del cuerpo 
t 1 espesor del cuerpo 

99 595 
5 e -------------- = 815.4591 lb/pulgada2 

482.7417*0.253 

- Esfuerzo por viento 

s = 
12 • 12 226 

= -------------- a 125.547 lb/pulgada2 
39. <ti'! .•rf.o. 253 

- Esfuerzo producido por presión interna 

PO 306.95 * 38.4 
Po= 11 647.1146 lb/pulgada2 

4t 

- Esfuerzo máKimo del material por la eficiencia 

SE = 55x1o3 lb/pulgada2 * 0.85 = 46 750 lb/pulgada_~ 
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Ecuación de espesor de dimeño para tapa elíptica 

Pd D 

t = -------------
2SE - 0.2 Pd 

donde: 

Pd : Presión de diseño, lb/pulgada2 

D OiAmetro interior, pulgadas 

S 1 Esfuerzo máximo permisible, lb/pulgada2 

eficiencia de soldadura 

Pd = 306.9 lb/pulgada2 

D • 76.8 pulgadas 

5 = 55 X 103 

E = 0.85 

Substituyendo; 

306.9 <76.8) 

t e ---------------------------- = 0.252 pulgadas 
2 (55H103)0.85 - 0.2 (306.9) 

e.u culo del espesor de la tapa 
provocado por el peso 

inferior por el esfuerzo 

Tomando la presión de diseño como la suma de la presión 
interna y la presiOn que provoca el peso se tiene: 

peso 99 591 lb lb 
Presión por peso = 

a.rea 
------------ = 21.443 
1"1 (38.45J2 pulg. 

Pd 306.9 psi + 21.443 psi = 328.34 psi 
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su•t 1.tuyendo 1 

328.343 (76.8> 
·t = ----------------------------- 0.269 

2155 000>0.85 - 0.2 C328.34l 

Se elige como espesor de diseño para ambas tapas el 
calculado por peso, por ser el mayor 

Espesor incluyendo tolerancia a la corrosión. 

0.269 
t = 0.269 + = 0.314 pulgadas 

6 

Entrad• salida de fluido. 

Q = Vel/A A = Vel/Q a m 5723.4 m3tdia 

Velocidad recomendada ~ 57000 m3tdia = 770 m3th 

A K Vel/G 770 m h-1 
A = ------------ = 3.23 nF 

283.47 m3h-1 

A = 'fTr 2 A 
r = 3.99 pulgadas ,,.. 

d = 7.98 pulgadas ajustando a un diámetro comercial 

d = e pulgadas 

Descaro• del catalizador 

Volumen de partículas 
catalizador> 

Volumen del cuerpo: 

V = 'fT r2 h 

r = 38.4 pulgadas 
h = e3.e~ plaQ = e?9 p~IQ•d•~ 

descargar <incluye soporte y 
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V= 11<38.4 pulgadas>2 <279 pulgadas> 

Volumen de la tapa: 

he 
v = rr h <re + --> 

2 3 

V = ~ "f!C e 19.2 pulgadas> <38.4 

V 48 177.65 pulgadas3 

Volumen total= 48 177.65+1 292 459.:3 = 1 3'+0 63~.9 ,-Pulgada~3 

Se espera vaciar todo el tanque en 8 horas,· Por lo tanÍ:ti el 

gasto que ha de pasar por cada boQuilla es: 

49 177.65/2 p;.,3 
o = ------------- 83 789.744 

8 h 

La velocidad a la Que espera que pasen las partículas 

de 17 pies/h 

El área de cada boQuilla es: 

vel 
A = 

Q 

A = rrr2 

A 

fl 

Diámetro 
8 pulgadas 

17_ ple/h __ 
A = --------------- -:O 0:34 ci"2 

48.4? pie3/~, 

0.34 
r = 

7.88 pulgadas, ajustando' a· Uri"comerci"a.1 'da de 
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Entrada y •allda d•l reactor 

Fórmula citada por Crane 

donde: 

d 1 diametro, puloada2 

Q : FluJo, GPM 

V : velocidad recomendada,pie/segundo 

datos: 

Q a 1050.0BS GPM (fase liquida) 
V .. 7 pies/s 

Sustituyendo: 

<0.409><1 050.085) 
d a ------------------ e 7.83 pulgadas 

7 

ajustando a un diAmetro nominal cédula SO 

d nominal • B pulgadas 
d interno = 7.625 
d externo = ?.738 

C4lculo del espesor 

Diseño bajo el código ANSI 831-3 

Material escogido; acero al carbDn ASTM AS3.Gr.B. 

t 1 espesor por presión 

te_ t e5pesor por coros ión 

tm t espesor requerido de pared 
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pd D 

t ------------
2 CSE + PV> 

Pd l presión de dhseño,psi 

SE s esfuerzo permisible por factor de Juntas,psi 

V 1 coeficiente para materiales 

dato9s 

Pd • 300 psi 

SE 120 000 psi 

V : 0.4 

o ~ 7.625 

Te e 0.0625 

300 C7.6251 
t = ---------------------- = 0.0568 pulgadas 

2 (20 000 + 300 * 0.4> 

d ext 
Se debe cumplir que t < 

6 

7.739 
t < 0.0569 < 1.2995 

6 

V41yula de cpntrol 

Diseño ED, ANS[ 125-600, igual porcentaje. 

Q 

Cvn 
AP 112 

Sg 

dondes 

Cvn • capacidad de la válvula 
Q a flujo m4Kimo, GPM 
AP = c•ida de presiDn en la vAlvula,psi 
Sg e densidad relativa 
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ilP 1/l! 

Sc;i 

Qt "" 1.3 * Q, GPM K • coef1Ciente de descaro• 

ººº ~!:J [159 _!_J- r0.!!64 
dá.• Bls r 

Q • 1050.085 GPM 

AP • 14 
Sc;i • 0.73 

1050.083 GPM 

Qt = 1.3 * Q • 1365.11 GPM 

Cvn m --------------- ~ 239.78 .!:. 240 
14 1\2 

0.73 

1365.1105 
311.72 ~ 312 

14 1\2 

0.73 

Rangeabilidad 40 - 80 

240 
K .,. 0.7? 

312 

VA.lvula1 

Tamaño de cuerpo i B pulgadas 

DiAmetro de cuerpo 8 pulgadas 

Carrera r 3 pulQadas 
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Ar•• de d•wcarqa d• la ytlyuta d• rwlwyg 

Diseño realizado bajo código ASME secciOn VIII divi9ión 
1,apéndice XI. 

11 

T 

dondes 

W s flujo a relevar,lb\hr 

C ; constante par• gas o vapor 

K : coeficiente de descarga,f<K • Cp/Cv> 

A 1 Area de descarga, pulgada2 

T ; temperatura ºR 

M s peso molecular 

P presión de set point* 1.1 +presión atmosférica 

El gas a relev•r es 34.28 pies 3 de nitrógeno 

lb 
34.28 pies3 13.55 464.5 lb en 1 minuto 

pies 

lb min lb 
42b.S bO ~ 25 590 

min h hr 

lb 
w = 25 590 * 1.2 = 30 708 -­

h 

p - p. * 1.1 + 14.4 

P 5 1 Presión de set-point = 300 

P • 300 * 1.1 + 14.7 • 344.7 psia 

M • 28 
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flujo actual 25 590 
K = ------------- = ------------ 0.03 

flujo teórico 25 590 * 1.2 

C (de tablas UA 31) = 356 con K ~ 1.4 

Sustituvendo 
28 

30 708 344.7<0.83><A><356> 
888 

30 708 = 18 085 <Al 

30 708 
A=----------= 1.698 pulgadas 2 

IB 085.97 

area nominal = t.838 pulgadas 2 orificio nominal,; K 

12 Mr 
t = --------------- ~ 

R2 1 1 SE O 1 1 'SE 

Donde : 

t ; espesor del faldOn,pulgada 

Mr ; momento en la linea de tangencia, libra-pie 

R : radio interior del tanque, pulgadas 

S valor de esfuerzo máximo,pst 

E : eficiencia de soldadura 

W : peso de la torre en operaclOn,libras 

D diámetro exterior del recipiente irycluyendo 
aislante,pulgadas 

64 776 99 591 
t = ------------- + ----------------------- = 0~694 ,pulg 

<38.4>ª 11 o.a 76.e <11>0.ss <55 ooo> 

Espesor nominal 3/4 de pulgada. 
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Ptrdldew pqr carrldaw carta• dw la rwfgr'l&d.l2.l:.A 

Opwraclón de INtttrgwncla por azufre en la carg•. 

Octano RON 
Rendimiento 
Temp. RC 
Caro a 

Operacion normal 

93 
S4 Y. 
505 
30 000 Bls/dia 

Barrile9-octano en operación normal 

Operación emeroencia 

83.2 
90.4 y, 
482 
30 000 Bls/dia 

30 MBO (0.94> (93 RON) a 2 343.6 MDls-octano/dia 

Barriles-octano en operación de emergencia 

30 MBD <0.904) <83.2 RON> = 2 256.38 MBls-octano/dia 

Pérdida por dia de operacián de emergencia 

barril-octano u.s.o.11s u.s.o.11s 
87 216 ------------- 0.39 ------------- = 33 142 ---------

dia barril-octano dia 

Por datos histéricos: 12 dias de operación de emeroencia al 
año. 

d op.emer. U.S.D.lls U.S.O.lls 
12 ---------- 33 142---------- 397 705 ---------

año dia año 

Acort .. lento d• ciclo 

Tomando en cuenta 3Y. de acortamiento por cada incremento de 

azufre en la carga,para 4 incrementos anuales <promedio>,el 

acortamiento es de 18 dias 
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Deja de producirse 25.e barriles de reformado diarios. El 

precio diferencial ·entre la gasolina de alto y bajo octano 

es de 3 U.S.Dlls.,dato tomado del semanario de precios 

internacionales de petroliferos Houston, las pérdidad 

estances son des 

barriles u.s.01 Is. 
25.2 3 --------- 18 d:ias 1 360 800 U.5.Dlls 

dla barr i 1 

Se tome en cuenta el dato actividad de catalizador de 

E9.14 oarriles/lD de cat. Dato tomado de la simulación hecha 

por el IMP. 

M Bls. lb. de cat. U.S.Dlls. 
18 dias 30 ------------ b --------- ~ 111 190 uso 

día 29.14 Bis. lb de C-At. 
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CALCULO DEL COSTO TOTAL DE LA GUARDA "" ""'"""'" 

D.I.• 6.4 ft a 76.B in. 

Altura T-T • 24.25 ft. 

espesor m 5/16 in. 

Se usaron las figuras 1,2,3,4,5 v 6(referencia 24lpara 

obtener los resultados de la tabla 1. 

El costo por construcción esta dado por: 

Cs• H <3.10 + l .2L + 3H + N + T> 

donde: 

H= factor para tipo de recipiente. Para torres = 28.5 

Da diámetro de la torre. 

L• longitud T-T 

~= Número de entradas hombre= 2 

N• Número de boquillas = 7 

T= Peso total del recipiente = B.2 ton. 

Cs= 1 931 U.S.Dlts. 

El costo del recipiente por construcción y materiales 

de: 

15 330 + 1 931 = 17 261 U.S.Dlls. 

El costo por ingenieria,envios e impuestos es de 

17 261 C0.21>= 3 625 U.S.Dlls. 



TABL.A 1 CALCULO DEL COSTO DEL RECIPIENTE POR 
MATERIAL Y ESTIMACION DEL PESO TOTAL 

CJNCEPTC MEDIDAS CANTIDAD COSTO POR UNIDAD COSTO PESO P/LONG. PESO 

in. usouo. USOllo lb/ft libra' 

CUERPO 24.25 Ft 1 137.50 3334.38 380 92 IS 

TAPAS 76.8 1 PAR 1,902.76 1902.78 2 IOO 2100 

BOQULLAS 8 4 405.00 1620 87 384 

2 2 165.00 330 14 28 

4 1 240.00 240 30 30 

ENTRADA HOMBRE 24 2 1,950.DD 5500 550 

000.00 S30 2160 

FALDON 1 1 Ft CAL TURA) 1 ! 186.63 2052.93 210 2310 

1/4 in (ESPESOR) 
' 

DISTRIBUIDOR IB 2 75.00 3SO 15 30 

' ' .. ,, 

TOTAL IS 330 1s '.221 

~ 
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