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INTRODUCCION.

La unidad reformadn?ab :;mni parte del proceso de
refinacidn del petréleo,  tiene - como funcién principal
generar gasolina de al;o namero de octano.La
hidrodesulfurizadora (HDS), es una planta preparadora de
carga a la reformadora, que }e proporciona una alimentacion
con bajo contenido de azufre.Su buen funcionamiento es
importante, porque e] catalizador de reformaciéen es muy
sensible a venenos tomo azufre, y cualquier incremento en la
concentracion de éste, provoca envenenamiento y bajas en 1la

eficiencia y rendimiento.

Existen, como en todo proceso,fallas que provocan

breves y repentinos incrementos de este contaminante.

El presente trabajo propone 1la implementacién de
guardas de azufre (reactores cataliticos), como una manera
de asequrar el bajo contenido de azufre en 1la cargas a la
reformadora.Se realizé el disefo mecanico de un reactor
guarda de  azufre, asi como la estimacion de los beneficios
econsmicos y operacionales que trae consigo la presencia de

dichp equipo.



CAPITULO 1
GENERALIDADES



1.1. REFINACION.

€] petroléo crudo es una mezcla de hidrocarburos que
abarca compuestos gaseosos como el metanﬁ. liuuidné como el
pentanc,la gasolina v finalmente a:eités negros visénsos Que
proporcionan combustoleos :
Los hidrocarburos presentes en el pet}éléo en ﬁavor

cantigad son:

- Parafinas

- Naftenos
- " Aromaticos:
-7 "Mercaptanas SR (s -

- ; AsfTaltenos

La figura 1.1, muestra ..el diagrama de flujo

simplificado de una refineria.

El petroleo crudo se calienta en un harno y entra a una
torre de despunte, donde se separa gas seco (Cx—CE).qas
licuado o LPG (C3-C4) vy gasolina ligera; la finalidad de
esta torre es evitar la presién que ejercen los ligeros en
la torre de destilacieon primaria, evitando que aumente el
punto de ebullicison de la mezcla vy de este modo ahorrar en

el consumo de& energia.



FIGURA 1.1 REFINACION DEL PETROLEOQ
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Los fondos de la despuntadora entran a4 una columna de
destilacieén primaria que opera a una presion aproximada a la
atmosférica, en ellas se separan LPG, gasoclina primaria,
turbasina, kerosina,diesel y gasdcleo pesado primario. El
residuo pasa a una columna de destilacien a vacio donde se
separan los gascleos de vacio. El residuo de vacio tambien
1lamado combusteleo se diluve en kerosina paré alcanzar la
viscosidad de especificacién. En algunas refinerias el
residuo de vacio entra a una reductora de viscosidad de Jla

que se obtiene gasscleo vy combusteoleo especificado.

.05 gascleos primarios, de vacin y los provenientes de
la reductora de viscosidad, se alimentan a uma wunidad oe
cragueo catalitico (FCC). El 60% de la alimentacisn es
convertida a gasolina de alto octano, otros productos saons
ligeros (que son alimentados a la recuperadora de vapor),

diesel y aceite.

Los cortes de turbosina, kerosina vy diesel de la
destilacion primaria se hidrodesulfuran para que satisfagan
tas especificaciones de azufre. Los productos obtenidos son:
turbosina,kerosina v diesel especial que van a tanques de

almacenamiento v estan listos ya para la venta.

En la recuperadora de vapores se separan el LPG, gas

seco y HzS provenientes de otras unidades de la refinacidn.




La gasolina primaria o nafta, se alimenta a una columna
estabilizadora cuya funcidén es retirar ligeros v de este
modo evitar introducir carga muerta a la
hidrodesulfurjzadora (HDS). De esta unidad, se obtiene
gasolina primaria de bajo octano, LPG y HzS.La gasolina
hidrodesulfurada. es alimentada a 1la reformadora para
aumentar el numero de octano hasta un valor mavor de 93

RON; ademas se obtienen como subproductos gas seco, LPG e

Ha
Tipos de _gasolinas

Como se puede observar existen idistintas.formas de

obtener gasolinas, esto prnvota: éué' ché’ tipo, " 'posea

caracteristicas diferentes (ref,' a1, Las gasolinas se

pueden obtener por:

- Destilaciéan primaria del petréleo crudo, la cual

tiene bajo namero de octano (S2 RON).

- Por desintegracion catalitica, se obtiene a partir
de grandes moléculas de acelte residual, cuyo punfc de
ebullicién es superior a los 370°C, y que son divididas con

ayuda de un catalizador para formar olefinas y moléculas



ramificadas menores. Foseen alto namero de octano (mayor de

90 RON) vy contenido de azufre bajo.

- La gasolina obtenida por alquilacieny aergva de
procesos en los cuales los isocalcanos de moleculas pequenas.
{como el isobutano) obtenidos por destila:idn primaria, se
unen con alguenos de tamado pequedo, como los butenos.
obteniéndose compuestos con alto namero de octano y baija

presion de vapor.

-~ @Gasolima de polimerizacisén. Es upa combinacién 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 abtiene por condensacién del gas
natural obtenido en los campos de extraccion de cruag. La
gasolina natural, como tal, no e5 un producto terminado para
el consumo., Su uso principal es en mezclas con otras

gasovlinas.

Las tablas l.1. vy 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 | TFE | PRESION DE | RON | MON
°¢| °c|(Lb/puigadaz)

PRIMARIA 0.729| 45| 90 3.0 s2.0| 52.0
REDUCTORA 0.726| 34| 194 7.0 62.0{ 58.7
CATALITICA 0.746 : 51.0( 77.4
REFORMADA 0784/ 93.0( B2.4
POLIMERIZADA | 0.7 14, 94.3| B35
ALQUILADO 0.534 93.8| B2.1
LIGEROD : Elrgaimie oo
ALQUILADO D.782| 178|280 © - BO 60.0{ 6B.0
PESADO

TIE: Temperur;ru iniciol de ebullicién RON: Nimero de octono reseorch

TFE: Temperoturo Fingl de ebullicidn MON: Ndmers de octeono mator



TABLA 1.2. COMPOSICION QUIMICA DE LAS GASOLINAS EN MEXICO

TIPOS OE AZUFRE | AZUFRE MERCAPTANICO | NITROGEND | PARAFINAS | OLEFINAS | NAFTEMICOS AROMATICOS
GASOLINA X Pusg ppm ppm % % X R AL
PRIMARIA o.200 176,00 0.5 &1 0.4 2800 | s

REDUCTORA 0.900
CATALITICA 0.160
REFORMADA 0.150

{ppm)
POLIMERIZADA 0.029
ALQULADO LIGERD | 0.032

ALQULADD PESADD 0.039




Uﬁg de las prupiedades mas importantes de la gasolina
.. es su caracteristica antidetonante, esto es, su resistencia
a la de:ona;ién. La razéﬁ 2s que dicha propiedad  del
combustible, 1limita la potencia vy economia Qque un motor

puede dar.

ta calidad antidetonante de una gasolina. se expresa
normalmente en numeros de octanc.En los métodos usados para
medirlo, S0 compara la gasolina a probar con das
hidrocarburos puros.Como punto cero en la escala. se toma la
habilidad a resistir la detonacién durante la combustion
del heptano normal y como punto cien a 1la del iscoctano
(2,8,4-trimetilpentanoi.En la tabla 1.3. se muestran los

numeros de octano para algunos hidrocarburos puros .

Los dos métodos para medirlo, aceptados por la ASTM
son: el namero de octano research (RON) y el wnamero de
octano motor (MON). Para su determinacion ambos wusan la
misma maquina bAsica, 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, v en México
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TABLA 1.3. NUMERO DE OCTANO DE HIDROCARBUROS PURDS.

HIDRDCARBUROD RON MON

PARAF INAS
Pentano 61.7
Hexano 24.8
Heptano 0.0
ISOPARAF INAS
Isopentano. 92.3
Isoheptano 2.4
2-metil heptano 21:.7
3-metil heptano 26.8
2,4-dimetil hexano &5.8
2.2.4-trimetilpentan WY
OLEF INAS ° ° e
l-penteno 90.9 -
l-octano 28.7
3-octano 72.5
4-metil-l-penteno 95.7
AROMATICOS
Benceno
Tolueno 120.1
Etil-benceno 107. 4

TABLA 1.4. CONDICIONES DE DETERMINACION DEL NUMERO DE

OCTAND
Condiciones de la Meétodo
maquina
Research Motor
Velocidad (rpm) &00 00
Avance de la chispa Constante Variable
Temperatura de la mezcla (9F) No se 300
controla
Temperatura del aire de entrada (°9F) 125 75 - 185
Relacidn de compresisen Para intensidad de

golpeteo . estandar



Los métodos para‘elevar el octano’'a la gasolina son:

-7 Formulaciones”
- Reformacion

- Isomerizacion

La formulacion consiste en  crear mezclas de 1los

diferentes tipos de gasolinas y aditivos, que avuden a
aumentar el namero de octana para cubrir las
especificaciones, Entre los aditivos mas usSados. se

encuentra el tetraetilo de plomo (TEP) (Ref. 18), La figura
1.2. muestra como aumenta el numero de octano por mililitro
de TEP agregado a un galén de gasolina.Coma se puede
apreciar cuando la gasolina tiene bajo octano es mas
suceptible a aumentarlo que cuando e}l octano de la gasolina
es alto . S5e llega a un namero de octano maximo, en el cual
por mas TEP gue se agrege vya no aumenta el octano,

convirtiéndose la relacion en asintética.

El1 plomo contenido en el TEP, es causa de dafos
ecolségicos, por lo tanto existe una tendencia a
eliminarlo.En la actualidad se han enfocado en los centros
productores de gasolinas, algunos cambios importantes en la

formulacién para mejorar su calidad, eficiencia en su



13

FIGURA 1.2. EFECTO DEL TETRAETILO DE PLOMO EN
EL NUMERO DE OCTANGC DE LA GASOLINA PRIMARIA

75

AN
L0

NUMERD DE OCTANO RON

)|
4]

50

0 I 2 3 3.5
ml. DE TEP POR GALON DE GASOLINA
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desempedo y a la vez cumplir con las exigencias de un
cnmbuseible'ecoiégico qhe contribuya a mantener el afire ben

su pureza original.

Asi, las gasolinas reformuladas se preparan haciendo

mezclas de hidrocarburos bajo las siguientes premisas:

- Menor cantidad de hidrocarburos ligeros, debido a

que se evaporan a baja temperatura.

- Menor cantidad de hidrocarburos aromdticos,
particularmente benceno. Ya que aungue su octano es alto,

sus efectos en la salud son daRinos.
- Menor contenido de azufre.

- Menor cantidad de hidrocarburos olefinicos, que

tienen la propiedad de ser de alta reactividad atmosférica.

- Utilizar compuestos oxigenados tales como

éteres,particularmente en las gasolinas distribuidas en las

grandes ciudades.

LLa nueva tendencia es sustituir el TEP por MTBE (metil-

terbutil-éter).Con esta accién se ha lagrado disminuir la

emisién de mondxido de carbono. La fTigura 1.3. muestra la
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Otra’ opciéﬁﬂparatuaﬁmentér e

reformacién. En. este proceso las parafinas se

aromaticos vy parafinas ramificadas cuyo

Sin embargo no todos los tipos de ‘gasolinas se.pleden

reformar. e&sta debe contener uh alto’ pnﬁceﬁﬁaje de
naftenicos, bajo contenido de olefiras y poco a}ufre (0.5

ppm madximo)d .,

La gasolina catalitica cuenta con bajo contenido de
naftenos y alta proporcisn de olefinas, las qué en caso de
que se reformaran consumirian una cantidad de hidrageno muy
érande. El contenido de azufre puede reducirse a
especificaciones de mercado mediante lavados causticos vy

dado que cuenta con namero de octano alto (mayor de F0 RON)

no tiene caso reformarla.

La gasolina proveniente de la reductora de viscosidad
contiene un alto porcentaje de nafténicos y muy bajo de
olefinas, su numero de octano es bajo (62 RON) y el
porciento de azufre es alto. Esta gasolina podria ser apta

para reformar pero el alto contenido de nitrégeno y su baja



FIGURA 1.3. GASOLINA REFORMULADA EN MEXICO
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Indice de octanp = B7 COMPOSICION x vOL
SATURADOS ss.2

DLEF|NAS 12,4

AROMAT 1 COS 20.1

0X ) GENADDS . N}

BENCEND 1% |

13.0%

10.0%

GASOLINA CATALITICA [l !SOPENTAND AROMAT |COS PESADDS

ALQUILADD LIGERD MET I L-TERBUT | L~ETER

91



TABLA 1.5. ESPECIFICACIONES COMERCIALES

DE GASOLINAS EN MEXICO

CASOLINA TIE TFE | PRESION DE VAPOR | AZUFRE T‘EP o lmone | o
-] c L) c
NOVA PLUS* |70 MAX |225 M{\X
NOVA PLUS*x |70 MAX |225 MAX’
MAGNA SIN  [B5 MAX |221 MaX 7/=as ‘MAX"' nlMAx DUIMAX : qz‘hidll;; EZM'N

i

* DISTRIBUIDA EN TODD EL PAIS EXCEPTO VALLE DE

MEXICO

*xDISTRIBUIDA SOLAMENTE EN LA ZONA METROPOLITANA



produccién ocasionan que gea mas apta  para mezclas de
gasolina previo endulzamiento caastico.

La gasolina de polimerizacien poseerun contenido alto
de olefinas, bajo azufre y octann'al;o (mayor de 94 RON);

es por esto que no se reforma.

La gasolina de alquilado ligero contiene un muy bajo
porcentaje de nafténicos, ademias su namero 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, 21 nameroc de octano es bajo (40 RON), pero
no es conveniente reformarla va gue el contenido de olefinas

es alto,lo que la hace inapropiada para reformar.

LLa 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 O.Sppm.

Isomerizacidn.

La isomerizacidn consiste en convertir los pentanos y
hexanas que son dificiles de reformar en sus respectivos
isomeros, wutilizando un catalizador similar al de

reformacisn.La isomerizacisén trae como consecuencia, un
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aumento - en el namerc de octano’de’la“mezcla“original hasta

80 ¢ 70 RON.



20

1.a. IMPORTANCIA DE LA HIDRODESULFURIZACION.

.a hidrodesulfurizacien (HDS)} es un proceso cuyo
préposito principal es reducir el contenido de azufre por
reaccién can hidrogeno. Puede ser aplicado a diferentes
alimentaciones (como naftas, destilados intermedios vy

gasaleos), en este caso sera analizado para naftas.

Las reacciones que se llevan a cabo en el proceso (ver

sec 2.2) son exotérmicas y de cuatro tipos(Ref.22):

- De deoxigenacisn
-~ De remosién de azufre
~ De remosion de nitrégeno

- De saturacieén de olefinas

Como vya se mmenciond anteriormente diijo, uno de los
procesos mas importantes para aumentar el namero de octano
es la reformacicon v la gasolina mis apropiada para aplicarle
este proceso es la gasolina primaria, sin embargo ésta debe
cumplir ciertas especificaciones de contenido de azufre. La

HDS es una operacisén que le permite alcanzarlas.

Cabe mencionar Que otros procesos como lavados
cadsticos, el proceso Merox o el proceso Girbotol que son

utilizados para desulfurar otras pgasolinas, no aplican en
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este caso, porque los residuos basicos qu e dejan, envenenan
al catalizador de platino de la reformacion, ademas de que
sélo eliminan azufre hasta 40 ppm, que es un nivel alto para

la reformadora.
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1.3 INPDRTANCIA DE LOS PROCES0S DE REFDRMACION.

El objetivo de este proceso es del de elevar el nﬁmero 
de octano de las naftas de destilacion primaria y asi
obtener una gasolina de mayor calidad para mezclas. Esto se
realiza mediante la promocisén catalitica de grupos
especificos de reacciones quimicas., La intencidn de la
reformacidén, es reacomodar las cadenas de hidrocarburos de

bajo octano para formar aromaticos o parafinas ramificadas

de alto octano (Ref. 12).

Las reacciones son principalmente endotérmicas (ver

sec. 3.8) .y de los siguientes tiposs

- . Dehidrogenacién de naftenos a aromaticos
- 'Hidrodesintegraciéon de parafinas
~ lsomerizacion de parafinas

- Ciclacisn de parafinas a naftenos

£) incremento en el consumo de gasolinas en los Gltimos
afios vy los requerimientos de altos numeros de octano y baljo
contenido de contaminantes, hacen que la reformacion sea
:a&a vez mas importante ya que permite obtener casi el 50 7%
de la gasolina de alto nimero de octano que consume el

mercado nacional,
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La reformacisén wutiliza ?comn carga los grandes
volumenes de gasolina primaria. produce ademas el hidrégeno
necesario para desulfurar ésta 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 reformacién se convierta en un combustible de

alto namero de octano.

La reformacion se expandid para incluir la produccion
de hidrocarburos aromdticos especificos (operacidn conocida
como BTX). La industria quimica 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, necesita aer mas
selecta que para produccién de gasolina, por lo que 1la
temperatura final de ebullicion debe ser de 1S50°C. El
reformado pasa a una unidad de extraccién de aromdtices
(UDEX) en 1la cual se separan los aromdticos de los no
aromdticos; corriente que es nombrada rafinado y se utiliza
en mezclas para gasolinas. Los aromdticos son enviados a una

torre de fraccionamiento.



FIGURA 1.4 REFORMACION DE NAFTAS PARA PRODUCCION DE

GASOLINAS
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FIGURA 1.5 REFORMACION DE NAFTAS PARA LA. OBTENCION DE
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CAPITULO 1I

HIDRODESULFURIZACION
DE NAFTAS
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2.1. DESCRIPCION DEL. PROCESO.

La funcisn del -proceso de -hidrodesulfurizacién.ies
preparar la’ carga’a la planta reformadora. mediante -la
eliminacion de - azufre, nitrogeno, v oxigeno ‘de ‘las naftas

provenientes de las plantas primarias (Ref. 24)

En este preceso i0s componentes sulfurados, nitrogenados
Yy - oxigenados presentes en las naftas, se someten a
hidrogenacién catalitica. La composicien de la corriente de
alimentacién de la mezcla de naftas ligeras, procedentes de
la planta de destilacién primaria puede variar dependiendo
del tipo de crudo gque se esté procesando.tambien varia
segun se trate de carga a reformacion BTX o a reformacion
de naftas. La gasolina que va a BTX tiene una temperatura
final de ebullicien cercana a los 1§50 °C, mientras que la
gasolina que va a reformacién de naftas tiene una 7inal
entre los 180 v 190 SC., Por lo mismo que la gasolina a BTX
es de un corte mas selecto. ésta tiene una concentracion mas

baja de azufre (Ref. 23).

Los valores mads comunes de la composicion de la gasolina
a hidrodesul furar y de la corriente de hidrégena,
procedente de la planta reformadora que se utiliza para la

hidrodesulfurizacion se muestra en la tabla 2.1,
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Los productos de un procesc da 'hlﬂibdgsﬁ;furizacién"snn

gasolinas desisohexanizadas, pentanos:e isnhexan:{s,‘butanos

y compuestos ligeros (Ref. 23).

ta gasolina desisohexanizada varia 'su composicién
dependiendo de la carga que se esteé hidredesulfurando.
Asimismo puede variar en su punto de ebulligcicen, que serad
cercano a 150 ©°C si es para BTX o cercano a 180 9C si es
para reformacion de naftas.Una composicicén 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
isé¢meraos son carga muerta a la reformadora. ya que una de
las funciones de la reformacion es isomerizar compuestos
lineales, ademas de que los pentanos son muy dificiles de
reformar a las mismas condiciones a las que se reforman los
hexanos y mas pesados (Ref.24}). Una composicién tipica de

esta corriente se cita en la tabla 2.1.



TABLA 2.1. PROPIEDADES DE LA CARGA Y PRODUCT(‘)S‘

DE LA HIDRODESULFURIZADORA DE NAFTAS

GASOLINA GASOLINA

DE CARGA |DESULFURADA
DENSIDAD eAPI|  B3.50
PARAFINAS 66 xvoL | B2 svoL
NAFTENICOS 22 wvOL | 24 %vOL
AROMATICOS 12 %vOL | 13 %voL
ARSENICO < SO ppb 0.5 pph
AZUFRE BOG ppm 2
PLOMO < 50 ppb (‘;Dppmb
N2 BASICD 2.5 ppm PR
COBRE 55 ppb 0.5 ppm
CLORURDS < 20 ppm < 25 ppm
OCTAND RON 52 U.'Ss;pm

COMPRARTE | LPG
HIDROGEND 0.328
METANG 1.63°
ETANO 7.02
PROPAND 134
1-BUTANO 15.2,
n-BUTAND 52.9
CS+ ‘E."“

P P e
CORWRTE | ¢ TETANRs |
1-BUTANG oous G|
N-BUTAND 0616
I-PENTAND 18.56
N-PENTANG 32.40
I-HEXAND Tl
N-HEXAND + 10.05

RON 70

62



Los butanos v compuestos ligeros procedentes del domo
de la torre desbutanizadora conocidos  tambien ‘como ~‘gas
licuado son enviados a endulzamiento con DEA. Esta corriente

puede tener la composicion indicada en la tabla 2.1.

La planta hidrodesulfurizadora consta de dos secciones,

la de reaccisn y la de fraccionamiento, (figura 2.1).

Gmccion de reacciscn.

En esta seccien se transforman los compuestos de azufre
v nitrégenc a HeS vy NH3 fundamentalmente, mediante 1la
reaccién de hidrogenacisén en un reactor de lecho catalitico

fijo.
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A la.:orriente de alimentacion (mezcla de naftas) se le
inyecta hidrégeno proveniente del compresor de recirculacién
de hidrégeno. Esta mezcla es calentada de 42 a 280 °C
aproximadamente en un intercambjiador que utiliza el efluente
del reactor. Posteriormente la carga se vaporiza
completamente alcanzando una temperatura aproximada de
3519%. A estas condiciones entra al reactor de lecho fijo en
el cual se efectuan las reacciones de transformacién de los

compuestos de nitrdégeno, azufre y oxigeno.

A la corriente efluente de los intercambiadores de carga
se le une 1la corriente de hidrégeno de reposicien,
proveniente de 1la planta reformadora, posteriormente esta
mezcla se enfria con agua. La mezcla ligquido - vapor formada
es separada. La fase gaseosa se envia al tanque separador de
liquidﬁs ael compresor de recirculacion de hidrégenoc, una
vez comprimido el gas es enviado a mezclarse con la
corriente de alimentacién. Por otra parte el liquido se

envia a la seccion de rectificacion y fraccionamiento.

Seccion de estabilizacison y fraccionamiento.

En esta seccidn se hace la separacion de ligeros en la

torre desbutanizadora y la separacicn de hexanos y mas



pesados en - la torre desisohexanizadora, para preparar la

carga a la planta reformadara.

El liquido procedente de la secciaéan de reaccisen se
precalienta, se le reduce la presicn y se le separa el gas
amargo el cual se envia a tratamiente con DEA. La fase
liquida de esta separacien se alimenta al plate 1S de la
torre desbutanizadora. ia torre desbutanizadora cuyas
condiciones de operacién son de 146.8 Kg/cn? y 93.3C
(aprox.) en el domo, tiene como objetivo separar los
hidrocarburos ligeros y butanos de los pentanocs e
hidrocarburos mas pesados. Los. productos del domo de esta

torre son enviados a tratamiento con DEA,

Los productos de fondos (pentanos,hexancs y mas pesados)
son enviados a 1la torre desisohexanizadora, previa reduccisn
de presién de 17.1 a 2.1 Kg/cmf aproximadamente . En esta
columna (86.7 9C aprox) se efectua la separacisn de pentanos

y hexanos de los hidrocarburos pesados

La corriente que sale de el fondo de 1la torre
desisohexanizadora constituido principalmente de hexanos y
mds pesados, es enviada a la planta reformadora, los

excedentes se envian a tanques.



FIGURA 2.1 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO DE LA
PLANTA HIDRODESULFURIZADORA
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LIGYA _DE_EQUIPD

CALENTADOR DE CARGA

TORRE DESBUTANIZADORA

TORRE DESISOHEXANIZADORA

REACTOR DE HIDRODESULFURIZACION
PRECALENTAOR DE CARGA

ENFRIADOR DE GAS AMARGO

CONDENSADOR DE LA TORRE DESBUTANIZADORA
REHERVIDOR DE FONDOS TORRE DESBUTANIZADORA
CONDENSADOR DE LA TORRE DESISOHEXANIZADORA
REHERVIDOR DE FONDOS TORRE DESISOHEXANIZADORA
TANQUE ACUMULADOR

TANQUE SEPARADOR DE PRODUCTO DESULFURADO
TANQUE SEPARADOR DE LA CARGA A DESBUTANIZAR
ACUMULADOR DE REFLUJQO TORRE DESBUTANIZADORA
ACUMULADDR REFLUJO TORRE DESISOHEXAN1ZADORA
SEPARADOR DE COMPRESOR DE RECIRCULACION
BOMBA DE CARGA

BOMBA DE AL IMENTACION A LA DESBUTANIZADORA
BOMBA DE REFLUJC DE LA DESBUTANIZADORA
BOMBA DE FONDOS DE LA DESBUTANIZADORA

BOMBA DE REFLUJO DE LA DESISOHEXANIZADORA
B80OMBA DE AL IMENTACION A LA DESISOHEXAN1ZADORA

COMPRESOR DE RECIRCULACION
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a.2.. QUIMICA DEL PROCESO.

La reaccion mas importante del hldrutracamiento' de
naftas es la de hidrodesulfurizacisen, pero of:ras reacciones
toman lugar en un grado proporcional a ' la severidad de
operacién de la planta. Las reacciones que se llevan-a cabo

(Ref.35) son las siguientes:

- Desulfurizacisn
- Denitrogenacisn
- Deoxigenacion

- Hidrogenacion

- Debalogenacion

- Hidrodesintegracion

Repulfurizacisn.

- Mercaptanos RSH + Haz > RH + HZS Ec.2.1.

- Sulfuras RSR' + 2Hp ~--~—> RH + RH' + HpS Ec.2.2
—~ Disulfuros (RS)2 + 3Hg ~-==> @ERH + HzS Ec.2.3.

- Tiofenos HC - CH

1 11l + aHg —=—=> GCgHig + HzS

HC CH
N . Ec.2.4,

s



R 3 hidrocarburos no aromaticos

R* 1t alcano diferente de R

Daolsrogenacicn

- Pirol

- Piridina

Cgtya + NH3
Ec. 2.6.

' —Gu&nolkha»,

- Fenol
+ H0
H

Ec. 2.8.
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- Peréxidos  CoHig00H + 3Hp =-—~=s > Colya * Hgo' EST B.9.
Hidrogwnacién,
- Saturacién de olefinas CyHan '+ Ha -~-=—=>  CHaon+2
: Ec. 2.10.

Apesar de que la carga a hidotratar no contiene olefinas

la hidrogenacion es umna reaccisn que se puede dar en el

rea‘ctur.
Dahalogmnacion.
- Cloruros’ RCL "+ ‘Hg '====> "RH ' +.  HC1

Ec. 2.11,



R-R* + Hp —=—=-3. 'R+ R
Ec. 2.12.
La bidrodesintegracian es una reaccién no descada en el

proceso de hidrotratamiento.

Lompuenton metdlicos.

Las reacciones de descomposicidn de estos compuestos
son semejantes a las anteriores, la diferencia consiste en
que ‘el metal contaminante se deposita sobre el catalizador y

s une con los compuestos metdlicos del catalizador.

Todas las reacciones mencionadas son exotérmicas, sin
embargo, Janicamente la saturacién de olefinas y la
descomposicion de compuestos nitrogenados liberan una gran
cantidad de calor. Dependiendo de la composicidn de la carga

" se observa usualmente un aumento de temperatura de S a 20 °C

en el reactor.

Para remover el nitrogeno se requiere de condiciones de
operacion mAds severas que en la desulfurizacién. Por otra

parte, la facilidad de desulfurizacisn depende del tipo de
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compuesto. Los compuestos de bajo punto de ebullicién serdn
desulfurados mas . fdcil que los de alto punto de ebul)i;:én.
Asi mismo, la difjicultad de remocion de azufre  se
incrementa - en el’ orden  .de parafinas, nafténbé 34

aromaticos.

€1 consumo de hidrégeno es cerca de 70 ft3/bls de carga
por porciento de azufre, cerca de 320 ftI/bls de carga por
porciento de nitréageno vy 180 ft3/bls de carga por porciento

de oxigeno (Ref,35).
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2.3. VARIABLES DE OPERACION.

Para tener una buena operacién oe la unidad de
hidrodesulfurizacien es indispensable conocer las varijables
de operaciéen y su efecto sobre el funcionamiento de la

unidad.

Estas variables pueden ser clasificadas en aquéllas gque
son manipuladas en la operacidn o variables independientes,
y en las que son consecuencia de éstas, o variables
dependientes. Las variables que mas influyen en la operacisn

se muestran a continuacian (Ref. 24):

VARIABLES VARIABLES
INDEPENDIENTES DEPENDIENTES
Calidad de la carga. Rendimiento de reaccion
Temperatura del reactor Actividad catalitica
Presian parcial del Hpo Estabilidad catalitica
en el reactor. Calidad del producto

Relacién espacio/Vel.
Tipo de catalizador

Relacion hidrégeno hidrocarburo Hp / HC.

Los efectos que-tienen:estas variables  en la operacisn

son los siguientes:
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Calidad de la cargs.

Cuando la carga.contiene una'

hidrégeno.

Temperatura del reactor,

Las reacciones que se efectuan en los procesos . de
hidrodesulfurizacion son generalmente exotérmicas, por lo
que la temperatura a la que se procesa la carga en el
reactor afecta especialmente el desarrocllo de las

reacciones.

La temperatura de operacién de los reactores de las
plantas hidrodesulfurizadoras se encuentra entre los 300 y
los 330 ©C sin embargo algunos compuestos de azufre
descomponen a temperatura§ bajas cercanas 260 9C, Por otra
parte el grado vy la rapidez de la hidrodesulfurizacion se

incrementa marcadamente al aumentar la temperatura.

La descomposicion de compuestos de nitrageno y oxigeno

requieren temperaturas mayores que las correspondientes a la
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désulfui-fzaéié efet’:to“i.'de' la. temperatura sobre ' las

sreacciones:mencionadas ‘Sepuede ‘apreciar en la figura 2.2,

lta 'sea”la: temperatura mas eficiente serd

e la“eliminacién de’ metales’ .

Al incrementar la temperatura de reaccidén y la presidn
parcial del hidrégeno en el reactor se incrementa la

cantidad de azufre y nitrégenoc removido (Ret. 12).

Presion parcial del hidrésgeno-en_el reactor.

Todas las reacciones de hidrodesulfurizacién dependen
del bhidrogeme en la secci1dn de reaccidén y generalmente se
obtiene un alto grado de conversidn mientras mayor sea la
presion parcial de eéste. Incrementando la presian del
reactor se incrementa la presién parcial del hidrégeno v se
reduce la formacisn de cogue. Valores altos de esta variable
dan lugar a incrementos en la vida del catalizador (Ref.

35).

Se tiene un incremento en la presien. parcial del
hidrégeno operandoc el reactor a presiones elevadas no
mayores de 31.35 Kg/cme o con un aumento de la relacion

hidrégeno/hidrocarburo (Hp/HC). E1 efecto que tiene  la



43

"FIGURA 2.2 EFECTO DE LA TEMPERATURA EN LAS

% REMOCION

VELOCIOAD DE REACCION (UNIDADES ARBITRARIAS)

REACCIONES DE HDS.

J . i DESULFURIZACION

DESNIT ROCENACION

DEDXIGENACION

1 HIDRODESINT EGRACION
L

TEMPERATURA (UNIDADES ARBITRARIAS)

FIGURA 2.3 EFECTO DE LA PRESION SOBRE LA
REMOCION DE AZUFRE Y NITROGENO EN LA HDS

AZUFRE REMOVIDO

NITROGENO REMOVIDO

PRESION DEL REACTOR. (PSIG)
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presi1én sobre la remosion del azufre y nitrogeno se muestra

en la figura 2.3.

Para lograr - las especificaciones de las qasolinas'y~
efectuar las reacciones de descomposicion minimizando los
depesitos de carbon. se requiere aproximadamente de 400 SCF

de bidrégeno por barril de carqga (Ref.35).

Llocidad _del liquido (LHSY).

Relacion es

£l términe LHSVY, indica los pies cubicos por hora de
carga por cada pie cubico de catalizador en el reactor y es

un indice de severidad de operacisn. Un valor recomendable

para el LHSV es entre 4 a & 1/Hr.(Ref., 12)

Esta variable al incrementarse reduce la conversion, el
;onsumu de hidrdégeno vy la formacien de coque, caso
contrario, mientras mas pegueido sea este valor el grado de
reaccién se incrementa. El efecto que tiene el LSHV saobre el

azufre removido se muestra en la figura 2.4.



Esta variable define la fraccidn mol del hidrégeno en el
sistema. Al incrementarse esta variable junto con la presién
conducen a un incremento de la presisén parcial del hidregeno
en el sistema, con los consecuentes beneficios va
mencionados..Los valores recomendades de para esta variable
son de 15 a 10 m3/bl (Ref. 12).El efecto de esta variable

se muestra en la fTigura 2.5.

Cabe mencionar que a pesar de que son variables
independientes, la variacién de cada una de ellas afecta a
las demas variables, v .una buena operacion se dard cuando se

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

CATALIZADOR DE ALTA ACTIVIDAD
T

~.

CATALIZADOR DE BAJA ACTIVIDAD

% DE AZUFRE REMOVIDD

IRELACIUN ESPACIO VELOCIDAD (LHSV) 1/HR

FIGURA 2.5 EFECTO DE LA RELACION HR2/HC EN EL
PROCESO DE HDS

% DE DESULFURIZACION

RELACION HZ2/HC
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‘aj4. . TCATALIZADORES. : AR O

iLa .composicien .principal (de cataluzauore‘s' desarrollados

paraihidrotratamiento -son ilos ‘siguientes (Ref. 29). :
v —.Di::i‘do ‘de ;:nbal;to ‘v ‘mol ibdeno .soportado en alumina
‘-‘Dildo'devniquel molibdeno soportados en alumina.
— {Ox.idos de Cobalto/niquel - molibdeno soportado en

-alamina.

ta alumina provee el aArea superficial y la resistencia
reguerida. Las . especies que promueven la reaccion @ son el
Mo-Ni, Mo—-Co v Co-Ni-Mo. Hay catalizadores que contienen

fosforo o silice los cuales promueven algunas reacciones

La capacidad de desulfurizacién del catalizador es
provista por los sulfuros metalicos formados a partir de los
‘6xidos metadlicos del catalizador. La siguiente reaccion

ilustra la formacion de estos sulfuros metalicos:
MoDg + @HpS + Ha ----> MoSp + 3HZ0 Ec. 2.13
Puesto gue el catalizador nuevo estd formado por éxidos

metalicos, y en este estado no tendria capacidad de

desulfurizar, e] catalizador nuevo se cctiva adiciondndolie
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una corriente de acido sulfhidrico o de
azufre que se convierta facilmente a Acido sulfhidrico.
‘catalizador nuevo, se le.

.. .A esta.  accién de - activar

conoce =°m°-°r€5”1fh§qﬁﬁc‘én)defb?afﬁl‘{a?qf“Y,?5.QASSFPt va
que la actividad y la estabilidad del catalizador depende de
esta opera;;én.” Los metgdos de presylfh}draclén_en orden de
preferencia se presentan a continuacidn (Ref. 12):

.

- Presulfhidracién utilizando 4cido sulfhidrico como

agente sulfhidrante y gas fhidrageno como gas .. qe:
recirculacién. . )
cutacs - . [ETT.

- Presulfhidracison utilizando gasolina

presulfhidrante en circuito cerrado.

- Presulfhidracion inyectando mercaptano,
S A AR R

de recirculacién.

- Presulfhidracisn utilizando ggsn{lng

alimentacisn normal a la planta,

Los éxidos de cobalto vy molibdeno soportados en alumina
son generalmente los mas usados ya que entre sus ventajas se
encuentran la alta selectividad, facil regeneracién vy
resistencia a los venenos -

L L .
Dependiendo del objetivo de la ﬁ}gfode§uxfgrlga;§§n(sg

puede hacer la siguiente eleccién:
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Objetivo 'del ‘tratamiento

iRemover -solamente .azufre

{Remover azufre v mnitrageno

‘Remover ,oxigenc

‘Remover ‘P .5 etc. Ni ~'tMo-o Co - Mo

Baturacisn .de olefinas Nl —.'Mo.:p :Co —. Mo

£l .catalizador de Ni - Mo ‘tiene .una mayor -capacidad de
hidrogenacion que el Co - Mp a las  mismas condiciones de
operacisn.Asi mismo si solamente 'se quiere reducir azufre,
este ultimo 1o reduce .2 una menor cantidad con un menor
consumo de chidrégeno .a condiciones de operacion menns

severas (Ref.. 29).
La actividad catalitica depende de propiedades tales

como composicién qQuimica, ‘tamafo de la particula,volumen del

poro, estructura cristalina v area superficial.

Ranactivacisn,

t.a desactivacion de los catalizadores se puede generar

;por las siguientes .causas (Ref., 4,31):
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Envejecimiento térmico

- . Envejecimiento hidrotermico

- Atriccién’
- Envenehamiento R

Envejecimiento térmico.

"El ‘efivejecimiento’ térmico, es causado por la exposicion

del catdlizador “‘a ~ altds temperaturas.Esto puede provocar
und contraccisén en ia porosidad del catalizador, y ocasionar
una’ *Fedlccién - paulatina del  4area superficial,; o bien
originar un €ambio en la estructura cristalina . El fensmeno
se origina principalmente cuando no se tiene un ’ control

adecuado en la temperatura de regeneracion.

Envejecimiento hidrotérmica.

El envejecimiento hidrotérmico es originadeo por no
tener un secado adecuado en el catalizador, previo al
arrangue.Ya que cuando las moléculas de agua liquida
contenidas en el catalizador al tener un calentamiento
subito, aumentan considerablemente su volumen, originando
un rompimiente de los ' poros del catalizador o un cambio en

la cristalografia del mismo.
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Acriccién.

La atriccién es un deterioro fisico que ocurre durante
el manejo del catalizador o al cargarse al reactor, ésto
ademds de originar un pérdida de areéa superficial. puede

provocar un modificacien de la estructura cristalina.

Envenenamiento.

El envenenamiento es un tipo de desactivacien gue se da
durante la operacien .Es un proceso mediante el cual se
depositan pequeras cantidades de materiales (veneno) , va
sean impurezas presentes en la alimentacisn o productos de
reaccisn sobre los centros activos del material catalitico
o bien por taponamiento de los poros del catalizador . A
menudo es suficiente la adsorcisn de pequenas cantidades
para causar pérdidas muy grandes en la actividad del
catalizador . Los venenos cataliticos se pueden clasificar

en :

- Venenos temporales

- Venenos permanentes
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Venenos temporales.

Estos pueden ser removidos del catalizador mediante
algun proceso y a esto se le llama regeneracisén .Uno de los
venenos temporales mas comunes en e] catalizador de HDS es
el carboen. En la hidrodesulfurizacién 1la rapidez de
acumulacion de esta sustancia en el catalizador depende de
la carga v de las condiciones de operacidn. La principal
razén de esta desactivacion e€s ocasionada por desintegracisn
y polimerizacien de los hidrocarburos de la carga, al igual
se incrementa al aumentar la temperatura, sin embargo,
después de un tiempo de operacion, la temperatura puede
aumentarse gradualmente para poder compensar pérdidas de

actividad ocasionadas por la desactivacién del catalizador.

Este veneno puede removerse duemando el carbon bajo

condiciones controladas.

Vanenos permanentes.

gstos no pueden ser removidos del catalizador, es decir
su efecto es irreversible., Por lo general son metales que
trae la alimentacion o gue son originados por la erosisn

de las lineas o equipo. En la hidrodesulfurizacien este
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tipo de envenenamiento se debe prin:ibalmenﬁe a la'calidad
T PR Gl :

de la carga. La concentracion

contaminantes para HDS se  muestra Veﬁ;;ia taplé

(Ref.12).

Es importante considerar estos factores que afectan la
actividad del catalizador, ya que econémicamente este hecho
resulta obvio no solo por el valor intrinseco del
catalizador, sino por 21 gasto que implica el paro de la

umidad y el cambio del catalizador.

La gasclina desisohexanizada producto de la HDS debe
cubrir badsicamente dos especificaciones: la cantidad de
azufre y la temperatura final de ebullicién . La primera
debe ser de 0.5 ppm maximo o 1la cantidad de azufre que
requiera el catalizador segun sea la sensibilidad y 1la
segunda de 150 °C aproximadamente si es para BTX o 180 °C
aproximadamente si es carga para reformacién de naftas . De
no mantener estos estandares se ocasionarian dadfos al
catalizador de la planta reformadora que es la unidad a la

que le proporciona carga.(Ref. 24)

Aungue el catalizador y 1la planta de HDS estan
diseradas para proporcionar estas caracteristicas, no
siempre se puede garantizar e#sto, debido a diversos

factores. Las causas mds frecuentes por las que se puede



TABLA 2.2 METALES CONTAMINANTES DE CATALIZADORES
DE HIDRODESULFURIZACION

FUENTES - DARD OCASIGNADD CONCENTRACION
TQLERABLE. ppm
sapia CORRIENTE ALIM. | REDUCCION DEL AREA {
SUPERFICIAL '

ARSEMICD | CORRIENTE ALM. | DISMINUCION DE LA o

ACTIVIDAD

PLOMO . CORRIENTE ALIM, DISMINUCION DE LA
ACTIVIDAD

HIERRQ EROSION DE INCREMENTO EN LA

LINEAS O EQUIPQ CAIDA OE PRESION

REDUCCION DEL AREA
SUPERFICIAL
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rebasar: el

‘son:

A) ~,Ha}a, abera;iéﬁ ¢é'}6éAreactnreé de desulfﬁfizéciéﬁ

quelbfig{ha'tdeéict{#agién del catalizador o reacciones de

recombinacisén.. /.

La reaccidn de recombinacisn es una reaccién'indeseaqa
en el proceso de hidrodesulfurizacien,:y tiene el siguiente

mecanismo:

Clefina. + HS g : mercaptano

JEeFaial

condiciones . .

severas de operacieén.. ..., .

Esta reaccion se origina despueés dg_L"cq éjcgﬁal Eica.,,

en el fondo del reactor, a. muy aiias;

o5 muy 'ba)és:

temperaturas.

Este problema se puede corregir ya sea:
- Reduciendo la temperatura del reactor,
- Aumentando el flujo de alimentacion.

= Instalando un catalizador de alta actividad.
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B) Baja o alta temperatura de operacién de calentadores
de carga al reactor de hidrodesulfurizacion (HDS).
c) Falla del compresor de recirculacién Hp de la

unidad HDS

D) Contaminacisn del gas de recirculacién tunidad
reformadora) por falla de compresores de Ha de repuesto a la

unidad HDS.

E) Mala operacion del agotador de la HDS que puede

producir una separacién incompleta de HzS

Debido a estos factores no se puede asegurar en un 100%,
que se mantendrd la concentracién maxima de azufre que puede
soportar el catalizadaor de reformacién,para no desactivarse
o conducir a reacciones indeseadas. Puesto que una
concentracién de azufre causa desperfectos severos en la
planta reformadora, con sus consecuentes perdidas
econdmicas. Es indispensable asegurar que la carga a
reformar, no rebasard este limite. Una forma de asegurar
esto puede ser implementando un equipo adicional, donde la
concentracicon excedente de azufre disminuya. €n el siguiente
capituleo se 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. PROCESQ.

El proceso de refarmacién de’ naftas: tiene “eomo
finalidad principal producir aromaticos aq d;rtirf’de lps
naftenos vy las parafinas, a fin ider seF rusados' coho
combustible en motores (por su alto octanaje), o como fuente

de compuestos aromdticos especificos.(Ref, 12)

La nafta de carga a una unidad reformadora de manera
tipica contiene parafinas de C, a Cjy. naftenos C5 y Cp v
aromdticos Cp. Como combustible para motores, la nafta de
carga generalmente contiene un intervalo mds completo de
hidrocarburos, del C, al Cyy. Para la produccion de
aromdticos ¢ BTX ), la nafta de carga generalmente contiene
un rango mAs selecto de hidrocarburos. El corte puede estar
situado entre GCa, Cy-Cy, Cp-Cg, GC;-Cg, los cuales se
utilizan como materia prima en el producte aromdtico que se
desea obtener (Ref. 7). La tabla 3.1 indica las
especificaciones de una nafta de carga y de los productos de

la reformadaora. (Ref 22)

Los tipos de procesos que existen en la actualidad sons



TABLA 3.1. PROPIEDADES DE LA CARGA Y PRODUCTOS
DE LA REFORMADORA

NAFTA DE CARGA

DENSIDAD °AP|
PM PROMEDIO
TIE °C
1%

Sox

anx

TFE
PARAFINAS
NAFTENICOS
AROMATICOS

ARSENICD
AZUFRE
PLOMO

N2 BASICD
CDBRE
CLORUROS

OCTAND RON

60.34
1z -
78

91
120
tSB
182

B4 xvoL
25 xvOL
tl xvoL

0.5 ppb

0.1S ppm

< 20 ppb
0.5 ppm
55 ppb

< 20 ppm -

53

COMPONENTE LPC HZ
HIDROGENO a.uq7 B3.37%
METANOD 0.908 ERTT:}
ETANO 9,088 4.4B7
PROPANGD 46.910 4.760
i-BUTANO 17.862 0.842
n-BUTANO 24.560 1.077 -
CS+ 0.171 1.O4Y
P Kg/cm2 17.900 4o -
TEMP °C 38 38 .

REFORMADO

TIE °C Bl =4
10% 105 e
50% g
aox 152 -

TFE 185 15

P.e. 20/Y4 0.734 -

OCTAND RON a3

PVR psi 8.0

69



-Semiregenerativo. En este proceso, la regeneracicn se lleva
a cabo al final de cada ciclo. El tiempo que transcurre
desde que empieza la operacién de planta hasta gue el
catalizador se deactiva se le llama ciclo. En la figura 3.1

se muestra un diagrama slmpiificadn de este proceso.

= Regeneracion ciclica. 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 en operacidn. Mediante este proceso se
ocbtienen altos rendimientos de gasolina empleando
condiciones de operacidon severas. Puede verse un diagrama

del proceso en la figura 3.2.

- Regeneracien continua. En la regeneracion continua (CCR)
el catalirzador se extrae por gravedad de los reactores en
una serie de operaciones frecuentes, se regenera por
separado del proceso y lueqgo, se regresa a los reactores.

Este proceso se observa en la figura 3.3.

El1 sistema de refinacién de PEMEX cuenta en la
acrtualidad con diez unidades reformadoras,y en el area de
petroquimica se cuenta con una reformadora mis. A
continuacién se muestra la capacidad y el tipo de proceso

que usan estas reformadoras:



FIGURA 3.1 PROCESO DE REFORMACION SEMI-REGENERATIVO

ZONA DE REACCION ZONA DE ESTABILIZACION

COMB. . CAS SECO

' 'A a2

. €C-102
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oc-101 pc-102 oC-102
EA-104 -

HZ A HDS

GB- IDI

Q- ®
Qu: @'-'D

GASOLINA ) & Y
HIDROTRATADA

REFORMADO
CS+




BA-101
BA-102
DA-101
DC~101

pC-102
DC-103
DC-104
EA-101

EA-102
EA-103
EA-104
EC-101

EC-102
FA-101

FAa-102
GA-101

GA-102
GA-103

GB-101
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LISTA_RE EQUIPO

CALEN%ADUR DE CARGA A REACTORES

REHERVIDOR DE LA TORRE ESTABILIZADORA

TORRE ESTABIL12ADORA

PRIMER REACTOR DE REFORMACION

SEGUNDO REACTOR DE REFORMACION

TERCER REACTOR DE REFORMACION

CUARTO REACTOR DE REFORMACION
INTERCAMBIADOR CARGA-EFLUENTE

SEGUNDO ENFRIADOR DEL EFLUENTE
INTERCAMBIADOR AL IMENTACION-FONDOS
CONDENSADOR DE LA TORRE ESTABILIZADORA
PRIMER ENFRIADOR DEL EFLUENTE DEL REACTOR
ENFRIADOR DEL DOMO DE LA TORRE ESTABILIZADORA
SEPARADOR DE HIDROGENO DE RECIRCULACION
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 RECIRCULACION
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LUGAR PLANTA ©: % CAPACIDAD . " TIPO DE
R ; Bls/Dia PROCESOD

CADEREVTA  “‘u=s00 " a0 000 SEMIREGENERATIVO
mapero” - u=700 7715 000 SEMIREGENERAT IVD
MINATITLAN BTX 20 000 - SEMIREGENERAT IVO
MINATITLAN NP—1 8 000 SEMIREGENERAT IVD
MINATITLAN u-500 26 000 SEMIREGENERATIVO

* SALAMANCA RR-1 8 000 SEMIREGENERATIVO
SALAMANCA RR-2 14 800 SEMIREGENERAT IVD
SALINA CRUZ U-500~1 ao 000 REG. CONTINUA
SALINA CRUZ U~500-2 30 000 SEMIREGENERATIVO
LA u-s00 30 000 SEMIREGENERATIVO
CPR CANGREJERA cicLIco

Las unidades BT7X, NP-1 vy la del complejo petroquimico
Cangrejera son utilizadas para la produccidn de aromaticos y
el resto se usan para reformacion de gasolinas (incremento
de octano). Puede observarse que la mayoria de las plantas
usan el proceso semiregenerativo, por 1o que se ahondara en

éste.



La carga al proceso, previamente hiqrnde;hlfﬁri;ada Y
en fase ligquida, se mez2cla con una itorriente -rica en

hidroegeno (gas de reviicuiaciénd, La

'ﬁé;ciabftﬁter:ambia
calor con el efluente del altimo reactor, donde aumenta su’
temperatura., En seguida, pasa ‘a un primerf&aleﬁtaqgr donde
la mezela alcanza la temperatura requeridé por él proceso
(de 480 hasta S520°C). A continuacidn, la mezcla pnasa a un
primer reactor donde se considera que la r2accién
predominante es la deshidrogenacién de naftenns . debido a
que es altamente endotérmica, la mezcla observara una
disminucién de 1la temperatura a la salida del reactor. El
reactor es de lecho fijo y opera a 12 Kg/:m? de presioén.
Para ajustar nuevamente la temperatura a la reguerida, se
emplea un segundo calentador. Esta secuencia de calentador-
reactor se repite requiriéndose un total de 3 a 4 reactores

y calentadores.(Ref 12,282,34)

El efluente del altimo reactor, despuds de intercambiar
calor con la carga continda enfriandose, primero en un
sistema con aire y luegoc en un condensador Con agua. La
corriente esta constituida por reformado de Cg a Cja (Cg4).
hidrocarburos C;-C, e hidrégeno, por lo que la siguiente
etapa del proceso consiste en la separacién de los

componentes



FIGURA 3.2 PROCESO DE REFORMACION CICLICA
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BA-20%
BA-202
BA-203
Dc-201
pc-ao2
pc-203
DC-204
EA-201
FA-201
GA-201

GB-201

CALENTADORES DE CARGA A REACTORES

PRIMER REACTOR DE REFORMACION

SEGUNDQ REACTOR DE REFORMACION

TERCER REACTOR DE REFORMACION

REACTOR DE REFORMACION DE RELEVO
INTERCAMBIADOR CARGA-EFLUENTE

SEPARADOR DE HIDROGEND DE RECIRCULACION
BOMBA DE CARGA

COMPRESOR DE RECIRCULACION



FIGURA 3.3 PROCESO DE REFORMACION CON REGENERACION
CATALITICA CONTINUA

R:ggﬁg’&:& SEPARACION A SEPARACION A
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E EA-302
: - GAS SECO
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/' M
AL,
@l— 3
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BA-301
DC-301
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DC~-303
£A-301
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EA-303
FA-301

FA-302
GA-301

GA-302
GA-303

GB-301
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LISTA DE_EQUIPO

CALENTADOR DE CARGA A REACTORES
PRIMER REACTOR ESTACADO

SEGUNDO REACTOR ESTACADOD

TERCER REACTOR ESTACADD
INTERCAMBIADOR CARGA-EFLUENTE
ENFRIADOR DEL EFLUENTE DEL RECTOR
ENFRIADOR DE RECONTACTO
SEPARADOR DE BAJA

SEPARADOR DE ALTA

BOMBA DE CARGA

BOMBA DE RECONTACTO

B8OMBA DE ALIMENTACION A LA ESTABILIZADORA

COMPRESOR DE RECIRCULACION
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VLa :urrie-nte entra. a un separador donde la fasé
gaseosa, constituida principalmente por hidrégeno e
hidrecarburos ligeros, se divide en dos corrientes: una
parte se recircula mediante un compresor al proceso vy el
exedente se envia por control de presisén a las unidades de

hidrotratamiento.

La fase liquida constituida por hidrocarburos C3 a Csg,
se envian por control de nivel a una torre de estabilizaciaen
donde el producto de fondo serd el reformade estabilizado,
el cual se envia a almacenamiento. Por el domo de la torre
se obtiene gas seco utilizado como combustible, y gas

licuado para su comercializacion.

Refprmacién con Regensracion Continua.

Para un proceso de reformacidn con regeneracion
continua el proceso antes descrito sufre algunas
modificaciones. E1 flujo del proceso todavia pasa a través
de los reactores de 1la misma manera, aan cuando alguno o
todos los reactores estdn encimados unos sobre otros, y son
de flujo radial. La separacicon del gas de recirculacidn se
hace en dos etapas, a baja y a alta presien. E! cambio

principal se tiene del lado del catalizador, el cual se saca
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en una serie de operaciones frecuentes por lotes pequedios,
€ 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 condicién similar a la del
inicio de la corrida. €sto significa que las temperaturas de
operacison son mas bajas vy, o que es de mayor importancia,
los rendimientos se aproximan en todo mamentc a los

rendimientos del inicio de la corrida.

El uso de una seccisén de regeneracisen continua permite
una operacién en la gque las longjitudes normales del ciclo
serian demasiado cortas para ser practicas sin que haya

gastos importantes de equipo, catalizador y energia.

En la tabla 3.2 se muestra la evolucisn de los procesos
de reformacidn en cuanto a sus rendimientos y condiciones de
operacicen. ({Ref33) Puede notarse gue en los procesos de los
90's se requerirdn de cargas con menos cantidad de azufre y
que los rendimientos serdn muy altos respecto a los procesos

anteriores.



TABLA 3.2 CONDICIONES DE OPERACION Y RENDIMIENTO

DE LAS REFORMADORAS A TRAVES DEL TIEMPO

1950°S

1960'S

1970°S

1590°S

CONDICIONES DE
OPERACION

PRESION [psig] ,‘
CAPACIDAD [BPD]. ;'
LHSV  [He=11
H2/HC [mal/maol]
OCTANO RON

RENDIMIENTOS

REFORMADO [% Vv LIQ)
H2 [PcS)

AROMATICOS TOT [%vL]
REGENERADOR [lb/hr]"

- 50.0

: wq,u,qn.u

2.0

1L
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J.28. GQUIMICA DEL PROCESO.

Las reacciones que se llevan a:.cabo/en el proceso de

reformacién son: |

- Deshidrogenacisn de naftenos

- Isomerizacisén de parafinas

- Deshidrociclizacisén de parafinas
- Hidrodesintegracisen de parafinas
- Desmetilacisn

- Desalquilacién de aromaticos vy

- Polimerizacién de aromaticos

(Ref, 12,33)

dependiendo hasta cierto punto, de la “'severidadg “de "la’

operacién, la calidad de la carga vy el tipo de catalizador.

La reaccion de deshidrogenacicon es la mds importante en
el proceso pues convierte compuestos naftenicos en

aromdticos. Es también la reaccidén que se lleva a cabo mas

rapido.
La reaccion que se tratara de evitar es la
hﬂdrodesintegra:ién de parafinas, pues disminuye el

rendimiento del reformado.
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Debido al intervala tan amplio de parafinas v naftaé
coantenido en la carga de la reformadora y dado que las
reacciones ocurren en serie  y paralelo forman un esguema

bastante complicado que se muestra en la figura 3.4.(Ref 12)

Puede notarse en esta figura el porqué una nafta rica
en parafinas es de bajo rendimiento de reformado: son
necesarjas muchas reacciones para poder llegar a productos

aromaticos.

Deshidrogenacisn _de naftenos.

El paso . final de la formacidn de un aromatico a partir

de un nafteno es la deshidrogenacion de un ciclohexano.

+ 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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~Isomerjizacion de naftenom.

La isomerizacison de un ciclopentano a un ciclohexano

debe ser el primer paso de la conversisén del ciclopentano a

un aromdtico. Dicha isaomerizacién incluye un reordenamiento

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

formar una parafina es muy alta.

CH; R CHa R
/ N/ /7 N/
CHp CH CHy CH
1 t e > 1 i - 3.8 Kcal/g-mol
CHp-——-CHe CHp CHp :
N Ec. 3.3
cH - -

_Ispmecizacien de parafinas.

La isomerizacién de parafimas ocurre caon facilidad en

las operaciones de reformacidn camercial, ‘pero a bajas

temperaturas de operacién el equilibrio termodindmico nro

favorece la produccién de isémeres ramificados de mayor

octanaje.

CHg-CHg-CHa-CHg-CHg-CH 3<~—~=>CHg~CH-CHa~CHz-CHg ~ 1.1 Kcal/g
1
CHg Ec. 3.4
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Deshidrociclizacisn de parafinas.

€s la reaccidn mas.dificil de promover. Consiste en-el
reordenamiento molecular, sumamente dificil, de una parafina

a un nafteno.

La ciclizacién de parafinas se facilita mads conforme
aumenta el peso molecular de éstas, debido a que hay una
mayor probabilidad estadistica de formacisn de naftenos. Son
necesarias las funciones 4&cidas y metadlicas del catalizador

para promover la reaccidén, y es moderadamente endotérmica.

R-C-C-C Ec.3.5

R',R'*':1Alcanos diferentes entre si, mads pequefios que R
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Hidrodemintegracicon de parafinaw.

La desaparicién de parafinas dentro del limite

ebullicion de 1la gasolina, concentra a los aromaticos en

producto, por lo tanto contribuye a wuna mejoria en

octanaje. Sin embargo, la reaccién consume bhidrogeno y

consecuencia, el rendimiento del reformado disminuye.

H
i -
R-C-C-C + Hp -=—-=--— > ARH + C-C-C - @28 Kecal/g-mol
I |
c : c - Ec. 3.6
-Dewmetanizacidén,
Esta reaccion genera°  metano, otasionando

disminucién ' rapida’ de' la pureza del hidrdgeno.

de

el

en

una
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_Pemalquilacicn de arométicos.

Es una reaccien similar a la desmetilacién .de un

aromidtico, difiriendo solamente en el tamafio eliminado del

anillo.
CH R CH R' T .
77 N/ 77 N/
CH c " CH c.. . B
1 1 o+ Hp  ———ee > 1 I+ R!
CH CH CH CH == CUEC. 3.9
N/ N4 e

CH CH

Eolimerizacion dm arométicos

Esta reaccidén esta siempre presente en el proceso,
siendo su caracteristica principal que imparte al reformado

un color azul fosforescente.

En 1la tabla 3.3 se muestra un resumen de las
reacciones, de las funciones que las promueven y de sus

calores de reaccion.



TABLA 3.3 RESUMEN DE REACCIONES DE REFORMACION

REACCION CATALIZADO POR TEMPERATURA PRESION
FUNCION
DESHIDROGENACION DE METALICA ALTA BAJUA
NAFTENOS
ISOMERIZACION DE ACIDA BAJAx ———
NAFTENOS
ISOMERIZACION DE ACIDA
PARAFINAS

DESHIDROCICLIZACION
DE PARAFINAS

CALTA o)
HIDROCRACKING ACIDA ALTA
DESMETILACIDON METALICA ALTA ALTA

DESALQUILACION METALICA Y ACIDA ALTA ALTA

DE AROMATICOS

METALICA Y ACIDA

BAJAx

x LAS BAJAS TEMPERATURAS FAVORECEN LA RELACION

; LA RELACION DE ISOMERIZACIDN
AUMENTA AL INCREMENTARSE tA TEMPERATURA.

1S0/NORMAL

6t

REILI y1 10 ES

agip oSS s
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3.3. VARIABLES DE OPERACION.

En el proceso de reformacisn de naftas, las principales
variables de operacisén se clasifican en dependientes e
independientes. Dentro de las variables dependientes se
encuentran la calidad del producto (octanaje), rendimiento
del reformado v la actividad catalitica. Como independientes
estdn la temperatura del reactor, la presién del reactor, el
espacio/velocidad, la relacién hidregeno/hidrocarburo, el
tipo de catalizador y las propiedades de la carga, siendo
estas las variables que definen la operacicen de reformacién.

{Ref. 12,34)

Temperatur

La temperatura a la que se mantienen los lechos
cataliticos es la principal variable con gque se cuenta para
controlar la calidad del producto. Puede observarse en la
figura 3.5 el comportamiento tipico de 1la temperatura
respecto al tiempo cuando se fija un octanaje en el
reformado. E1 punto SOR (Start Operation Reformate) indica
el jnicio de un ciclo, ya sea con catalizador fresco o
regenerado, y el punto EOR (End Operation Reformate) indica
el fin del ciclo, es decir cuando el catalizador estd

completamente deactivado.
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FIGURA 3.5 EFECTO DE LA TEMPERATURA DE REACCION
RESPECTO AL TIEMPO.
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En la figura 3.6 se observa la dependencia del octanaje

en el reformado con la temperatura en el punte SOR.

Empacio / Velocidad.

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 mdsico de la carga.

Comanmente se usa el definido por el flujo volumétrico LHSV

(t.iquid Hour/Space Velocity, hr-l),

El espacio/velocidad tiene un gran efecto sobre la

produccién de reformado, como se observa en la figura 3,7

Presicn del reactor.

La presién del reactor se define come la presion

promedio del catalizador. Dado el acomodo de los reactores
(reactores en serie que aumentan su tamafo progresivamente),
generalmente el SO% del catalizador se encuentra en el

ultimo reactor, se considera como una aproximacisn de 1a

presicn de reacién a la presién de admisidn del ultimo

reactor.
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FIGURA 3.7 EFECTO DEL ESPACIO—-VELOCIDAD LIQUIDO
SOBRE EL RENDIMIENTQ DEL REFORMADO
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FIGURA 3.8 EFECTO DE LA PRESION DE REACCION
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La presisn del reactor afecta 1los 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 presién sobre el

reformado.

Relacion Hidrogenn/Hidrocarhuro.

Esta variable esta definida como las moles de hidrégeno
de recirculacion por moles de nafta cargada a la unidad. La
pureza del hidrégeno de recirculacisn que se obtiene va

desde 75 al 90 %.

El hidrégenoc de recirculaciéen es necesario en la
operacién del reformador, por cuestién de estabilidad del
catalizador; tiene el efecto de barrer el producto de la
reaccién y los materiales condensables del catalizador

abasteciende al catalizador de hidrdégeno.

Para unidades semi-regenerativas se usan relaciones
Ha/HC desde 5/1 a 10/1 y de 2/1 hasta S5/1 para unidades con
regeneracién continua. La figura 3.9 relaciona la relacisén

Hz /HC con la longitud de los ciclos de operacisn.
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FIGURA 3.9 EFECTO DE LA RELACION HIDROGENOQ/
HIDROCARBURO SOBRE LA LONGITUD DEL CICLO
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3.4. CATALIZADORES DE REFORMACION.

Los catalizadores de reformacisn tienen una "funcien
Adcida y otra métalica. Tradicionalmente el catalizador
incluia dos puntos separados vy definidos, entre los cuales
viaja la molécula reactora, perp en 1la actualidad se ha
modificado a un sélo punto, (punto complejo), Qque es el

responsable de la secuencia de las reacciones.(Ref. 24)

€1 concepto de punto complejo no afecta la naturaleza
bifuncional del catalizador. La superficie debe tener un
cardcter metdlico vy uno Acido. La funcién dcida es 1la
responsable de reacciones tales como la isomerizacién y la
bidrodesintegracien, La funcicen metdlica es responsable de
la deshidrogenacién de los hidrocarburos, de la separécién
de las moléculas de hidrogeno y de la adicién subsecuente de

Atomos de hidrégenoc a las especies no saturadas.

Es conveniente mencionar e! papel de la presisén sobre
el disefio de un catalizador para reformacién. A presiones
mas altas, la actividad de la funcidn metadlica es limitante
vy la estabilidad se vuelve un praoblema menor. Al reducir la
presién, la acidez se vuelve el factor controlante vy los
catalizadores se sobreequilibran del lado de la excesiva

actividad metadlica. Esto lleva a una mayor deshidrogenacidn,



;a.la farﬂacién de precursores de coque y a la‘inesfapilidad
'wtgtél$ticé. ’ A O T Ay b

VVRVLEQ éﬁ}etds VpFimariné del desarrollo de un &atalizador
'dé este tipc son lograr el equilibrio adecuado entre las
funciones Acido y metal, vy ajustar este equilibrio a los
niveles absolutos de actividad de manera que se adapten a
las condiciones de reaccisn. La manera de ajustar este
desequilibrio es tener un buen control de la relacion
agua/cloruro (funcien Acido). Se usa al platino de manera

general como la funcién metal.

Control de agua/cloruro.

A4n cuando el equilibrio de agua/cloruro es importante
para los catalizadores que sdélo contienen platino, es
especialmente vital para los catalizadoeres bimetdlicos, los
cuales generalmente aperan a niveles mas bajos de agua en el
gas de recirculacién, a fin de optimizar el rendimiento y la
estabilidad catalitica. Esto vesulta en una respuesta lenta
de la unidad a los cambios del sistema de inyeccién de
cloruro, vy otra a los ajustes después de una alteracién.
Debido a los niveles mas bajos de agua en el gas de
recirculacién, el cloruro se distribuye mds lentamente a

través de los catalizadores bimetdlicos que a través de los
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catalizadores que sélo contienen platino. Como resultado, s?;'

requiere mayor tiempo para que se alcance un nuevo valoride.

equilibrio de cloruro en un catalizador.(Ref. 24)

Desarrollo de los catalizadores.

El desarrolloc de los catalizadores de reformacisn ha
venido siguiendo a los procesos de reformacién. Asi, los
procesos semiregenerativos usaron catalizadores de platino

de baja y luego de alta densidad (1950~60's).(Ref 2%9,33)

Estos catalizadores tenian dificultad para establecer
el equilibrio adecuado con la funcién Acido, ademas de que
son de alto costo por su contenido de platino y de 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 metdlico al catalizador (Iridio o
Renio) para controlar 1a funcién metalica total, a estos
catalizadores se les 1llama bimetdlicos. La serie de

catalizadores que emplean Renio como metal adicional en



TABLA 3.4 CATALIZADORES COMERCIALES
MONOMETALICOS PARA PROCESC SEMIREGENERATIVO

CATAL | ZADOR Pt DENSIDAD | FORMA
(% PESD)|{(lb/pie3)

UoP R-11 0.375 3z ESFERICO

UOP R- 12 D.7s0 32 ESFERICO

UOP R- I4 o.600 | 32 ESFERICO

ENG E-30| 0.3o0 3 EXTRU DO

ENG E-302 0.s00 L] EXTRUIDO

uOP: UNIVERSAL 0OIL PRODUCTS
ENG: ENGELRARD
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proporcionde 1 a 1 con el Platine, representa un gran

avance en la actividad v la estabilidad catalitica.

Los catalizadores bimetAdlicos tienen ventajas sobre los
monometdlicos. ya que pueden usarse también a presiones
moderadas e incrementan los rendimientos. Sin embargo, estos
catalizadores pierden resistencia a la deactivacién con

azufre, teniendo como limite 0.5 ppm de azufre en la carga.

l.a nueva generacidn de catalizadores bimetadlicos tienen
en general una relacidn de 3 partes de Renio por 1 de
Platino. A éstos se les conoce como ultradispersos (Ref.29).
Este nuevo avance permite alcazar rendimientos, octanaje y
una produccién de hidrégeno mayor que con los bimetalicos 1
al, En este caso, el catalizador ultradisperso es aun mas
sensible al azufre, por lo que se recomiendan cantidades

menores de O.1 ppm de azufre en la carga.

Las figuras 3.10 vy 3.11 comparan a los catalizadores
monometal icos con los bimetdlicos respec to a los
rendimientos en volumen del reformado v a la temperatura de

reaccisn. (Ref.34)
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Un catalizador tipico para reformacién  tiene 1la
siguiente composicidn: -~ ° e Sl R

GOMPUESTO %_PEEQ ) EUNCION

PLATIND 0.20-0.75 HIDROGENACION
CLORURO 0.70~1.20 ISOMERIZACION
PROMDTORES Y DEHIDROCICLIZACION
RENIO 0.20-0.78 INHIBIDOR DE COGUE
IRIDIO 0.10-0.30 INHIBIDOR DE COQUE
ESTARD - DILUYENTE

. Normalmente pueden tener forma esférica, cilindrica vy

trilobular, y van desde 1/18 a 1/8 de pulgada de didmetro.

En las tablas 3.4, 3.5 y 3.6 se muestran algunas
propiedades de catalizadores comerciales usados en los

procesos de reformacién.
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TABLA 3.5 CATALIZADORES COMERCIALES
BIMETALICOS PARA PROCESO SEMIREGENERATIVO

CATAL | ZADOR Pt Re DENSIDAD FORMA
(X PESDY | (X PESO) ((ib/pie3d)
upP R- 116G 0.375 0.375 i2 ESFERICO
UoP R-50 0.250 0.250 Yz EXTRUIDO
UoP R-B2 0.220 0.440 45 ESFERICO
CHE RH-E 0.300 o.3un EX] EXTRUIDO
CHE RH-F 0.3o0 a.600 EL] EXTRUIDO
AmCy TPR-B 0.280 0.280 39 TRILOBULAR
ENG E-BO3 0.300 0.300 39 ESFERICO
ENG E-BI 0.275 a.750 39 ESFERICOD
ENG E-BO2 0.260 0.500 Y7 ESFERICO
ENG E-BO3 0.220 o.420 4z ESFERICO
ENG E-BOY a.z2z20 o.220 4z ESFERICO

uoP: UNIVERSAL OIL PRODUCTS

ENG: ENGELHARD
CHE: CHEVRON
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TABLA 3.6 CATALIZADORES COMERCIALES
PARA PROCESQ CON REGENERACION CONTINUA

CATAL | ZADOR Pt Re DENSIDAD | FORMA
(% PESO) | (¥ PESQ) | (lb/pied)

uoP R-3D D.500 0.600 32 ESFERICO
uoP r-32 0.375 0.375 32 ESFERICD
UOP R-34 0.300 0.300 az ESFERICO
CRI PS-7 0.300 45 EXTRUIDD
CR! PS-10 0.370 ‘D.300 3s ESFERICO
ENG 1-1000 0.375 0.375 . 32 ESFERICO

UOP: UNIVERSAL 0il. PRODUCTS
ENG: ENGELHARD
CRI: CRITERION




95

3.5 VENENOS PARA LOS CATALIZADORESG.

Los principales venenos del catalizador de reformacion
son el azufre vy el nitrégenn‘ » que - se consideran
reversibles, vy contaminacien por - metales, la cudles

considerada irreversible.

Arriba de los niveles max imos recomendados de
contaminantes en la carga de 1la reformadora, se vera
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 vy
nitrageno, se recomienda operar a un nivel tan bajo como sea
posible, no a los niveles maximos permisibles (Ref. 22).
Dicha minimizacion de los venenos conocidos ayudard a
garantizar una selectividad y estabilidad maximas en la

reformacisen.

La concentracién maxima permisible de azufre en la
carga de nafta es de 0.5 ppm peso. La gperacién a 0.2-0.1

ppm pesc en la carga es normalmente posible con un gasto
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agregado minimo, vy qari‘lé‘sgg

maximo de estabilidad y selecrivida

Las fuentes posibles de azufre son:

a) Hidrotratamiento inadecuado de la:nafta.
b) Reacciones de recombinacisén de azufre.
c) Mata operacion del agatador de la hidrotratadora.

La contaminacion de azufre en el refaormador produce una
atenuacidén de la actividad del platino. En general esto
significa que las reacciones de hidrodesintegracion
{catalizadas por la funcién A4cida) aumentaran en relacioen
con las reacciones de deshidrogenacion y deshidrociclizacion
que son catalizadas por la funcion metalica. Los efecto%

observables incluyen:

al)Menor praduccidén de hidrégenoc

b)Menor pureza.del hidrogeno en el gas de recirculacisén

c)Mayor desintegracisn '

d}Delta T reducidas

e)Menor rendimiento de reformado (figura 3.17)

fiMenor actividad catalitica en los casos mds severoas
(Disminucién de la longitud del ciclo,figura 3.18)

g)Mayor nivel de coquificacién del catalizador
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El envenenamiento puede ocasionar < una mayor formacisn

de sulfuro. de fierro en la unidad.

Se minimizard el dano sufrido por el catalizador si se
mantienen temperaturas de los reactores tan bajas como sea
posible, no hay necesidad de ir abajo de 4B2°C (900PF). En
ningun caso habrd que aumentar las temperaturas de los
reactores para compensar una disminucién de RON, si el gas

de recirculacién contiene azufre.

Debe hacerse todo lo posible por eliminar el azufre de
la carga. Una vez que se ha establecido un bajo contenidoc de
azufre en la carga, el azufre se desorberd gradualmente del
catalizador. Cuando el contenido de HE del gas de
recirculacién haya disminuido a 1-2 ppm, puede reanucarse la
operacién normal. Una adicidn ligeramente mayor de clorurc
durante el tiempo que haya azufre en el gas de

recirculaciéen, mejorard el indice de desabsorcién de azufre

del catalizador.(Ref.24)

La concentracidn maxima permisible de nitrsgenc en la
carga es de 0.5 ppm. Debe hacerse todo 1o posible para

minimizar absolutamente el contenido de nitrogeno.



97

El1 envenenamiento puede ocasionar umna mayor formacion

de sulfuro de fierro en la unidad.

Se minimizard el dafo sufrido por el catalizador si se
mantienen temperaturas de los reactores tan bajas como sea
posible, no hay necesidad de ir abajo de 4B2CC (J00PF). En
ningun casoc habrd que ' aumentar las temperaturas de los
reactores para compensar una disminucion de RON, si el gas

de recirculacidn contiene azufre.

Debe hacerse todo lo posible por eliminar el azufre de
la carga. Una vez que se ha establecido un bajo contenidgo de
azufre en 1la carga, el azufre se desorberd gradualmente del
catalizador, Cuando el contenido de HE del gas de
recirculacien haya disminuido a 1-2 ppm, puede reanucarse la
operacisn normal. Una adicisn ligeramente mayor de clovruro
durante el tiempo que haya azufre en el gas de
recirculacién, mejorard el indice de desabsorcieon de azufre

del catalizador.(Ref.24)

Nitrogeno.

La concentracién maxima permisible de nitrégenc en  la
carga es de 0.5 ppm. Debe bhacerse todo 1o posible. para

minimizar absolutamente el contenido de nitrageno.
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Como posibles fdenfes”qE' éhyenené@ieﬁ€p“cnh”nlkrégenq,

pndemps menc;opar 3

“a) Hid)
b} Inthslén'de naffas desintegradas
¢) Uso incorrecto de inhibidores.

El nitrogeno es un veneno para " la funcidén 4cido. El
nitrégeno organico que se introduce al reformador se
convertira en amoniaco. fste reaccionard con el cloruro del
catalizador y formard cloruro de amonio, que es volatil. E1
efecto general es reducir el mnivel de cloruro del

catalizador, presentando los siguientes sintomas:

~-Pérdida de actividad catalitica
-Mayor produccicn de hidrégeno
-Mayor pureza del hidrégeno

-Mayores delta T de los reactores

Los depésitos de cloruro de amonio se acumulan en el
condensador de productos, el separador, las lineas de
succion del compresor de recirculacién 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 dafos al :ampresar.y~uha1 berécién erratica del .

estabilizador.

Durante el periodeo en que‘al niif}qan

reformador, debe tratar de mantenérse El‘HﬁV

cloruro en el catalizador.

Como los efectos de la contaminacién 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 contaminacion son:

a) Algunas naftas virgenes contienen niveles mensurables de

Arsénico (ppb).

b) Puede existir plome, vya sea por el reprocesamiento de
gasolina con plomo fuera de especificaciones o por

contaminacion de los tanques de carga a la reformadora.

€) Productos de la corrosién. El equipo de la planta puede
producir una migracién de productos de la corrosisn hacia

los rectores. €l fierro es el contaminante corrosivo - mas



comin; otras posibilidades son el molibdeno, el cromo y el
cobre. Especialmente en el caso del fierro, los
catalizadores para reformacion toleran mejor estos

contaminantes corrosivos que los metales orgdnicos.

La mayoria de los metales son venenns para la funcién
metidlica 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 dafos causados por los metales.

Los efectos observables serdn una pérdida grave de la
delta T en los reactores afectados, pérdida de actividad

catalitica general, asi como de la sectividad.

Si existen periodos de contenidos metdlicos
significativos en 1a carga de la bhidrotratadora, se deben
cuantificar el peso total de los metales que entran a la
misma. Si el catalizador para hidrotratamiento ha estado
expuesto a8 cargas con altos contenidos de metales para
aproximarse a 3-4% peso, debe considerarse el cambio de
catalizador; asimismo, si se encuentra cualquier nivel de
metales en la nafta hidrotratada, serad necesario cambiar el

catalizador,
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El hidrdgeno de recirculacidn es necesario en la
operacién del reformador, por cuestién de estabilidad del
catalizadori tiene e} efecto de barrer el producto de la
reaccion vy los materiales condensables del catalizador

abasteciendo al catalizador de hidrégeno.

Para unidades semi-regenerativas se usan relaciones
Hp/HC desde 35/1 a 10/1 y de 2/1 hasta 5/1 para unidades con
regeneracién continua. La figura 3.9 relaciona la relacion

Hp /HC con la longitud de los ciclos de operacién.



CAPITULO IV

ELIMINADORES DE AZUFRE
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4.1.  CAUSAS DE AZUFRE RESIDUAL.

Ya se ha dicho que el ss;tema Hds bfepﬁrakl; :arﬁé Qula
reformadora ‘de uma manera satisfactoria ~ en lo  que. a’
contenido de azufre . se refiere.  Sin embaéga exiscgn
problemas inherentes a todo proceso que puéden ﬁruvocar

aumento en 1la concentracién de azufre . Los mds comunes son

(Ref, 85):

- Rotura de los tubos de intercambio de calor

en el sistema de precalentamiento.

- ' Fallas del compresor de recirculacién de Ha,

- .. Desactivacion: del . catalizador de. HDS  por

carbén o metales.”’

- S pallas Dﬁeﬁa:ionalésl» en la columna

estabilizadora.

Come muestra la figura 2.1., la gasolina primaria de
carga a la HDS, intercambia calor para precalentarse con la
corriente de gasolina vya hidrodesulfurada proveniente del

reactor .



Esta corriente aun contiene azufre, la diferencia es
que ¢ste, se encuentra vya en forma de HaS y no de
mercaptanos. Su presicon es menor que la de la corriente de
carga.Cuando los tubos del cambiador tienen una fuga por
roll o estan 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 tde Hg,
causan que el abastecimiento de éste sea interrumpido, con
lo que las reacciones de hidrodesulfurizacién no se llevan a
cabo. Aunque el sistema de control actue automaticamente
cortando la carga, siempre existe un pequefc flujo gue pasa

sin reaccionar y por lo tanto con mercaptanos.

E1 carbén y metales depositados en el catalizador van
disminuyendo la actividad de éste, provocanda que 1las
reacciones no se lleven a cabo de una manera Sptima vy de
este modo quede una cantidad de azufre superior a la

prevista.

Cuando la c¢olumna estabilizadora 1llega a tener

variaciones operacionales como:

- Abastecimiento inapropiado del combustible
- falla de 1a bomba de reflujo

— Falla de la bomba de recirculacison de fondos
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- 'Variaciones bruscas en la presidén

Cualquiera de estas fallas npera:ionaleé ,ﬁrs&né;'

calentamiento o enfriamiento brusco’que causa’ que Gnaiparte -5z

de ligeros salga por los fondos incluyendo el -HgS.: "

Estas fallas son eventuales, la figura 4.1. muestra dna’
grafica de contenido de azufre respecto al c(émpo enr la
corriente que entra a la reformadora.Como se puede observar
el nivel promedio obtenido se encuentra dentro del aceptado.
Existen sin embargo "picos” que para el periodo de tiempo
graficado toma wun 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 reformacién con sus
consecuentes problemas de bajo rendimiento, disminucién del

tiempo de vida del catalizador v pérdidas econamicas.

€1 desarrollo de catalizadores de reformacién, ha
permitido alcanzar rendimientos cada vez mds altos en cuanto
a namero 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 operacicon como son: una alimentacien con baja
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concentracisn - de: azufre. y flbaja temperatura final de

ebullicicn,

Por lo anterior es  necesario la implementacidn de un
sistema que absorba las variaciones ocasionales de contenida

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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4.2 PROCESOS ELIMINADORES DE AZUFRE.

Estas procesos se usan para la remosién de cantidades
residuales de azufre provenientes dé la
hidrodesulfurizacién. Es importante mencionar que éstos
funcionan para remover sol0 pequeras cantidades de azufre
y de ninguna manera pretenden sustituir los procesos de
hidrodesulfurizacién.Basan su funcionamiento en el fenomeno
de adsorcién vya sea en un lig. o en un solido. (Ref.34)

Ver tabla 4.1.

Los procesas que utilizan como adsorbentes un liquido
{ya sea sosa o amina) como Girbotol o Herox son usados
comercialmente para quitar azufre hasta un nivel tal, que
evite la corrosian de los equipos. Por le tanto, no son
capaces de alcanzar las especificaciones regueridas por la
reformadora.Ademas de que 1a corriente tratada arrastra

solventes y sosa que daran el catalizador .

—Eistenas regensrables -Mallas Moleculares—.

Los sistemas del tipo regenerable, estdn basados en
adsorcicen fisica y utilizan como material adsorbente

zeolitas tipo mallas moleculares.



TABLA 4.1. PROCESOS ELIMINADORES DE AZUFRE.
[ Erox]

PROCESOS
ELIMINADORES

DE AZUFRE

ADSORBENTE
LIQUIDO

GIRBOTO!

ADSORBENTH

SISTEMAS

REGENERABLES

PARA FASE LIQUIDO

MALLAS

MOLECULARES

PARA FASE VAPOR

—t

SOLIDO

SISTEMAS

NO REGENERABLES

PARA FASE LIQUIDO

OXiD0g -
METALICOS

]

PARA FASE VAPOR

601
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Las mallas moleculares son cristales de metales y de
alumino-silicatos, activados especialmente para la
adsorcién.Las mallas moleculares cuentan con estructuras
cristalinas, tamafos de poro y cargas ionicas tales que las
hacen ser materiales adsorbentes altamente selectivos
(Ref.32).Estos adsorbentes retienen compuestos con fuerzas
fisicas comparables o mayores Que las fuerzas de

qQuimisorcian,

Coma en cualquier adsorcien fisica, es posible
desorber 1a sustancia por la aplicacion de calor o
desplazandeola con otra ‘cuya facilidad de adsorcién sea
mayor. La figura 4.2. muestra una curva tipica de adsorcisn

en una malla molecular.

Para la remosicon de pequefras 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 Hz0, COp,HpS y arufre mercaptanico. La
adsorcién 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 fiqura 4.3
se muestra un diagrama del proceso de remosiéen 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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_Glmtemas__ne regenscables -Oxidos meiélicow-.

Este tipo de eliminadores se basan en la adsorcicn
qQuimica o quimisorcidén mediante una reaccién entre el azufre
del sistema vy el material adsorbente . En este caso,. .se han
usado como adsorbentes éxidos metdlicos de manq;neso Yy

niquel principalmente.

Las reacciones mediante las cuales se lleva a cabo la

remosién de azufre son:

HZS Ni (metal)  +  HgS —————- > Ni-S-Hp
mercaptanos Ni (metal}) =+
Tiofenos Ni (metal) +

Al no poder regenerarse el adsorbente, es necesario

reemplazar el catalizador al final de cada ciclo.

€1 adsorbente o catalizador es a base de oxidos
metadlicos soportado en alumina y generalmente de forma
extruida, aunque puede emplearse en forma de esfera o

pastilla .Para su elaboracion se han utilizado metales como



114

niquel ., manganeso u otro del grupo VII1 B _como
Fe,Co,Ru,Pd,Ir y Pt (Ref 19.29). El Ni es el mas apropiado
por su alta reactividad con compuestos de azufre.La cantidad
de niquel en el catalizador depende de que tan largo  se
quiera su ciclo de vida.

Los adsorbentes de los sistemas de oxidos metdlicos
tienen la capacidad de remover todos los tipos de azufre:
presentes en la nafta hidrotratada, sin embargo su capacidad
varia si el proceso se lleva a cabo en fase liguida o vapér
(Ref. 19.31).Puede verse un giagrama de un sistema de este

tipo en la figura 4.4.

El wutilizar el sistema de oxidos metdlicos para la
remosién de pequedas cantidades de azufre tiene ciertas

ventajas respecto al uso de mallas moleculares:
- El uso de éxidos no requiere equipos y servicios
extras de regeneracian, por lo cual no se incrementa la

inversion inicial.

- La operacién de regeneracién del adsorbente queda

reemplazada por la carga de nuevo catalizador en la guarda.

- Las mallas moleculares por su caracter de ser
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altamente selectivas son ' mAs caras que 1los materiales
adsorbentes en sistemaé de ékidns. que son relativamente

baratos.

- Los sistemas no regenerables tienen opcién 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 regeneracion de las mallas moleculares es
necesario el uso de un gas de desorcién y un calentamiento

del ‘lecho,lo que incrementa el costo de operacisén .

- Los oxidos tienen la posibilidad de remover todas

los tipos ‘'de azufre presentes en la nafta hidrotratada.

Es importante agregar que la cantidad de azufre que
intenta removerse en la nafta hidrotratada es causada por
disturbios ( gue 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 opcion 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 segin sean ; 

sus condiciones de operacidn en (Ref.‘ls.lQ,BEV);':

- Guardas de azufre fTase vapor”

- Guardas de azufre fase liquida

Guardas de azufre fa‘ng_iv‘lpp_p._

Estas remueven cualquier compuesta’ de azufre:in
(tiofenos,mercaptanos,tiofenos alkil substituidos o Hz8)

operan con una alimentacién fase vapor.

Por 1las cor;dicior\es de operacién re:r:u‘erﬁida; ﬁdv: Esrte -
equipo su localizacisén aptima en el sistema
hidrodesulfurizadora-reformadora como se muestrvav en la
figura 4.5 seria después del precalentador de carga a la

reformadora.

El reactor necesariamente requiere ser construide de
aleacién, ya que en el lugar en que ha sido localizado
existe una presion elevada y la temperatura excede

generalmente los BO09F .



FIGURA 4.5 UBICACION DE LA GUARDA FASE VAPOR
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Guardas de sazufre _fssw_1iguida

Estas guardas son recomendadas cuando el azufre es
mercaptanico o HzS, opera con la alimentaciéen en fase
liquida y a temperaturas mayores de 160 °C, pues asi es

mids eficiente la adsorcidn de azufre.La localizacison éptima

de este reactor en el sistema hidreodesulfurizacisén-
reformacisén se muestra en la figura 4.6. La guarda es
localizada en la corriente de fondos de la torre

debutanizadora y antes de la valvula reductora de presion.
Se Jjustifica la localizacisn en este lugar por las

siguientes razones:

- Los fondos de la estabilizadora se encuentran’'en
fase liquida a 230 °C y 1B Kg/:ma, condiciones que son

sptimas para la operacisn de este tipo de guardas.

- De este modo se asegura también que la corriente de
pentanos no tendra variaciones en cuanto a contenido de

azufre.



FIGURA 4.6 UBICACION DE LA GUARDA DE AZUFRE FASE LIQUIDA
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e _Eleccicon del tipo de guarda.

Para poder hacer la mejor eleccién entre la guarda
fase liquida y fase vapor se tomaran en cuenta tres factores

(Ref. 29):

- Tipo de carga.
- ° Costo de construccidn,

- Costo de operacion.

Tipo de Carga.

Como va se menciono, la guarda de azufre fase vapor es
mas eTiciente para remover cualquier compuesto de azufre
principalmente cuando la carga contiene compues tos
tiofénicos, estoc se puede apreciar en la figura &.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 .1a efectividad de la guarda fase

vapor es mayor.



FIGURA 4.7 AZUFRE TOTAL REMOVIDO VS AZUFRE
TIOFENICO EN LA CARGA
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Es importante mencionar que el azufre excedente de la
corriente a tratar es del tipo mercaptanico o Has con

cantidades minimas de tjofenos.

Costo de construccion.

La severidad de las condiciones de operacicen de las
guardas de azufre determinardn el material de fabricacién
del recipiente asi como la instrumentacicn que se requiera.
En la figura 4.8 muestra la diferencia entre el costo total
del recipiente de la gquarda fase liquida y vapor.Se puede
apreciar marcadamente que el costo de la segunda es mucho

mayor que el de la guarda fase liquida.

Costo de operacidn.

El costo de operacidén asociado con cada tipo de guarda
de azufre, es principalmente dado por el costo del
adsorbente. Los incrementos por servicios necesarios se
consideran pequefos. Por 1o que respecta a caida de presion
el costo’ adicional es despreciable en 1la fase liquida, no

asi 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 retencién fraccional ﬁe azufre
en libra de azufre por libra de adsorbentes (X).Los valores
de costo de operacisn que se han encontrado a nivel planta
piloto para 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 operacion de la guarda de azufre
fase vapor es mayor que la de Tase liquida y se incrementa

al incrementarse e} flujo.

La tabla 4.2. resume las ventajas de cada tipo de
guarda, de donde se concluye que es mejor la instalacién de

una guarda de azufre fase ligquida.



FIGURA 4.9 DIFERENCIA DEL COSTO ANUAL DE OPERACION
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TABLA 4.2. VENTAJAE Y DESBVENTAJAS DE GUARDAS FABE LIGUIDA
Y FABE VAFOR.

Fase Liquida Fase Vapor
_YENTAJAG
1. Menor costo de operacion 1. Remueve tiofenos
2. Baja inversidén inicial 2. Remueve compuestos

de azufre del gas
de recirculacion
3. No se requiere un sistema
de relevo de presioén
4, La caida de presion que

provoca no afecta al sistema

DEGVENTAJAG
1. No remueve cantidades 1. Se requiere inv.
grandes de tiofenos inicial alta

2. Por su localizacieén
es necesario compre-
cién adicional

3 Mayor costc de ope-

raciosn
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4.4 CATALIZADORES.

La tabla 4.3 muestra un resumen de laé propiedades de
algunos catalizadores (Ref. 14). En base a estos datos se
eligid, para usar en el reactor el catalizador fabricado
por Engelhard's; ya que es el unico del que se tiene el dato

de azufre removido por libra de catalizador.



TABLA 4.3 CATALIZADORES PARA GUARDAS
DE AZUFRE

EMPRESA COMPOSICION FORMA 1 SOPDRTE | AREA SUPERFICL | VOLUMEN DE PORD { RESISTENCIA FRACTURA | (.8 DK S POR LB
% PESO m2/gr mi/gr Xg/Xg portlcue DE CATALIZADOR
~p 0 MO EXTRUIDO § ALUMINA oo N2 657
PLANTA PALOTO |0.M BOHEMTA
L 78 N0 EXTRUIDD | ALUMINA 260 o.sy
PLANTA PILOTO |22 BOHEMITA :
L 719 N0 EXTRUIDD | ALLMINA 230 o050
PLANTA PILGTO {28.1 BOHEMITA
WP E0 N EXTRUIDO [ ALUMINA 230 o.so
PLANTA PLOTO
ENGELHARDS 60 NO EXTRUIDO | ALUMINA 185 QN6 YUZ - :

PLANTA PILOTO

621



CAPITULO V

DISENO DE GUARDAS
DE AZUFRE
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Sel. BASES DE DIBENQ.

Flujo de alimentacidns
36 000 BLS/DIA de nafta -procedente: de.: 'la .torre

desbutanizadora de la unidad - hidrodesulfurizadora.::

Destilacién ASTM

o .c.
Temperatura inicial de ebullicién &2
S0% 182 5
Temperatura final de ebullicieén: . 189

Concentracion promedio de azufre en la entrada: 2ppm
Concentracion promedio de azufre en la salida: O.1ippm

Condiciones de operacion:

Entrada Salida
Temperatura ©C 220 220
Presidén Kgsem2 18 17.58

La presion minima permisible a la salida es de
13Kg/:me, ya que a presiones mas bajas a la temperatura de

operacicon no se asegura que la corriente sea liquida.

Requerimientos de servicios:

Se requiere nitrégeno o vapor
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5.B. DIBENO HIDRAULICO.

Para el disefo del reactor no se realizé-un-andlisis de
la cineética quimica, ya ‘que se partis de’-datos’ a’:nivel
planta piloto, de la cantidad de azufre removida ‘en libfé;::

por libra de catalizador.

En base a estos fundamento se calculd el volumen de
catalizador necesario, para remover el  azufre residual
establecido. Partiendo de este volumen se determinaron las

dimensiones del recipiente que contendrd al catalizador.

La cantidad de azufre a remover varia‘desde 0.1 hasta
10 ppm aproximadamente (aunque en ocasiones puede llegar
hasta SO ppm).Se ha tomado un promedio de estos valores
para el disefo del reactor, este valor es de 2ppm que
representan 6724.04 libras por afo.El catalizador tiene un
factor de remosion 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 723.404 pies

cubicos.

El L/D recomendado para recipientes que operan de 100 a
300 psi es de cuatro, se tomé un L/D de 3.5 para el cdlculo

del cuerpo del recipiente que contendra el catalizador.lLas
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dimensiones obtenidas fueron: didmetro de 6.4 pies y é}turaf
de 22 pies.Los cdlculos realizados se muestranen el;anexﬁ.
Las siguientes consideraciones. fusron hnmaﬂﬁéugnxpughga

para el diseRo:

En la boquilla de salida se implemento una malla para
retener el catalizador.Sin embargo ya que el didmetro del
catalizador es muy pegquefo si se Tllegara a colos@r
directamente sobre 1la malla, eéste se aglomeraria
originande una caida de presidén. Una forma de evitar esto
es colocar un lecho de material de didmetro mayor al del
catalizador, entre 1la cama catalitica y 1la salida del
reactor.Este lecho recibe el nombre de soporte y el material
de que esta constituido debe tener las siguientes
caracteristicas: ser de tamaﬁb mayor al del catalizador,
ser mecAnicamente mas resistente y ser inerte.lLos materiales
que cominmente se utilizan para este fin, son la aluamina
inerte y la cerdmica, de los cuales la alumina es la mas
barata y es por 1lo tanto la que se eligié para soporte del
lecho.Los didmetros comerciales disponibles son de 1/8, 174,
1/2, 3/4 y 1 pulgada, la forma puede ser cilindrica o
esférica.Se eligic 1la esférica por ser mecdnicamente mas

resistente.



134

Una: - cantidad:recomendable
representa.el. 2 a. 5% de lajaltur
este caso se tomd el 3"/-;[.3 “altura

pulgadas.

El soporte estara formado pur»‘:ers'igukSentke arreglo:
bolas de una pulgada de diadmetro en lé tapa,sobre ellas.
3.2 pulgadas de esferas de 374 v 3.2 pulgadas de esferas de
1/74.Para hacer esta seleccion se tomé en cuenta la
resistencia a la fractura reportada para cada tamafic de
particula ademas de aque las esferas de 1/6 vy 3/4 de
didmetro favorecen la retencien de finos y las de 1 pulgada

evitan ia aglaomeracion en la malla.

Diametro Resistencia a la fractura
pulgadas libras fuerza

1 I8 1230

374 850

174 250
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Parte supsrior del resctor,

La corriente que entra al reactor aparte del azufre
trae consigo otras impurezas, Qque por lo general son
sulfuros vy oxidos de fierro {(en forma de hojuelas), Qque se
forman durante el contacto del fluido con la tuberia y el
equipo.Al llegar al reactor cubren la parte superior de

lecho catalitico envenenandolo.

En la operacidn de los reactores de
hidrodesulfurizacién, se ha comprobado que de un 2 a un 10%
del volumen de la cama catalitica se desactiva por completo,
por la deposicién de estas impurezas. Para evitar esto se
colocard un material que sustituya la capa de catalizador
que seria desactivada, por un material mas barato.En este
caso se adicionard el 2% del volumen del lecho catalitico,
que representa una altura adicional de S.5 pulgadas del
cuerpo del reactor.Esta capa retiene los finos mientras la
parte superior de la cama catalitica se desactivara por la
adsorcién de azufre, asi una vez que los finos atraviesen el
volumen adicjonal vy llegen a la parte superior de la cama
catalitica, esta ya cumplio su funcién vy puede fungir
también como filtro.El material que constituye este lecho
debe tener las mismas caracteristicas que el soporte. Se
eligid alamina inerte, de <forma esférica de 1/6 de pulgada

de didmetro.
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Par . otra parte si1 el flujo llegara directamente al
catalizador, éste tenderia a formar canalizaciones en la
cama catalitica, debido al didmetro pequedio del catalizador.
Una forma de prevenir este problema es colocando un lecho de
material de diametro mayor al de catalizador para distribuir
el flujo. £n ia operacisn 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 alumina en forma de esfera con un

diadmetro de 3/4 pulgadas.

El reactor debe tener un espacio de maniobra para
cargar el catalizador, en este caso se dejé libre un pie ael

cuerpe del reactor mds el espacio que da la tapa.

Existen diferentes formas de tapas, la eleccion de ésta

_depende de la presidn del recipiente.De los tipos citados en
el cédigo ASME seccidn VIIl divisién 1, subseccisn UG-32

la ' tapa de forma eliptica es la que se usard para el

recipiente que contiene el lecho catalitico.
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DIBERO MECANICO.

€l disefn de recipientes a ﬁresién se debe amparar bajo
las normas que para este fin se " han desarrollado y se
encuentran establecidos en codigos. La seleccisn del
material del recipiente se reali.zé de acuerdo al codigo

ASME seccion [l parte A.

El material de! recipiente es determinado por las
caracteriéticas quimicas del flujo que ha de contener y por
las condiciones de operacion. El fluido que contendra el
recipiente, consiste en su mayor parte de hidrocarburos y de
muy bajo porcentaje de hidrégeno,azufre vy materiales

carrosivos.

Una regla heuristica para asignar la temperatura maxima
de disedo es sumarle S0 9% a la temperatura de operacién
siempre y cuando esta se encuentre en el rango de -20 a
6508F .En este caso es de 400 °F por lo que se utiliza esta
regla. La presion de disero e calcula adicionando el 20% de

la presicn de operacison a ésta.

Tg = 4S50PF Py = 21.6 Kg/cnf



138

La seccién 11 del cddigo ASME parte A subseccisn SA-20
proparciona una lista de materiales producidos de aleaciones
de Fierro vy otros componentes. Recomienda usar acereo al
carbén para la construccien de recipientes a presién a
condiciones de corrosion poco severas, como es el caéo del

fluido que se trata.

Dentro de la especificacion de materiales de acero al
carbén, se escogis el ASTM A-5146 grado 50 el cual es
recomendado para la construccién de recipientes a presion
cuya operacién se lleve a cabo bajo condiciones moderadas
de presion y temperatura. Este material serd también

utilizado para las tapas.

El diseso del espesor se base en la seccidn VIII
divisiéen 1 del cédigo ASME, el cual proporciona una ecuacién
para calcular el espesor de disefo de un recipiente bajo
esfuerzo circunferencial, Y otra bajo esfuerzo
longitudinal.La referencia 30 reporta ecuacliones para el
cdlculo del espesor bajo el esfuerzo ocasionado por sismo y

vientos. {os espesores obtenidos son:

Espesor bajo esfuerzo ocasionado por sismo:t 0.019pulg.
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Espesor bajo esfuerzo ocasionado por:vientoss: 0.071 pulg.:-
Espesor por esfuerzo longitudinal:  O.12 pulgadas:: L

Espesor por esfuerzo :ircunferencialxo.esa pulgadas

Se recomienda que al calcular un recipiente cilindrico
vertical por presién de viento y por sismo, se considere
dnicamente 21 mayor de ellos. Asimismo, si este espesor mas
la mitad del espesor calculado por presién interna es menor
o igual al espesor por presidén interna, éste es suficiente
para soportar la presiosn por viento. En este caso

t 0.253

tyiento * - < ¢t 0.0717 + =w-—o < 0.253
2 2

+ POr lo que no se requiere un calculo adicional

Analizando la combinacién de esfuerzos que actuan en el
recipiente que son: por viento, por presisén interna. -y el
producido por el peso del recipiente, é&stos no rebasan el
producto del esfuerzo maximo permisible del material por la
eficiencia de soldadura, por lo que el espesor calculado

resistird a esta combinacién.

ta subseccion UCS-25 del cdédige recomienda dar una
tolerancia a la corrosién de 1/6 del espesor calculadoe para
cuando el recipiente vaya a ser usado en compresién de
aire,vapor o contenga agua. El fluido para el gue se disefa
no es ninguno de los antes mencionados y se considera con

menor efecto corrosivo.De tal manera gue por seguridad se le
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arfadio el espesor citado para que 'de ‘therahEiS

corrosidén y erosian.

El espesor final calculado para el tanque es: 0.295
pulgadas.Que se ajusta a un espesor nominal. de 5/16

pulgadas.

Existen diferentes tipos de tapas, la eleccion de ésta
depende de la presidén del recipiente.Los tipos citados en el
codigo ASME sec. 8 div. 1, subseccidn uG-32
sonteliptica,hemeiesférica, cénica,toricanica.

De esto tipos 1a forma c¢énica y toricdnica son
descartados por los siguientes motivos:

- Su forma terminada en pico no es adecuada para
colocar la boquilla de salida de flujo ya que seria muy

sencillo que se bloqueara por lodos o finos.

La forma hemiesférica es recomendada para usarse en
recipientes a presion alta. La tapa eliptica soporta
presiones moderadas por lo tanto es la tapa elegida para el
recipiente es de forma eliptica 2:1 por lo tantoc sus

dimensiones son:

DiaAmetro b.4 pies

Al tura 1.6 pies
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El espesor calculado segun el cdédigo ya referido es
de 0.232 pulgadas, y el calculado por el esfuerzo que
provoca el peso de los internos en la tapa inferior es de
0.269. Se toma este uGltimo { por ser el mayor ) para ambas
tapas, afadi¢ndole la tolerancia por corrosieén da un
espesor total de 0.314 pulgadas ajustando a un espesor

comercial da: 5/16 pulgadas.

.Boguillas

Entrada salida de fluldo

€1 tanque posee una boquilla de entrada y una de
salida, Ambas son del mismo tamafo, ocho pulgadas y estan
localizadas sobre la tapa superior - inferior

respectivamente.
El material elegido segun el codigo ANSI B31-3 es:

ASTHM AS3 Br.B.

El didmetro de cada una de ellas es de B pulgadas

Boquillas de doscarga de catalizador.

La descarga del catalizador se realiza por medio de dos

boquillas, sjituadas a ambos lados de la tapa inferiorj;aunque
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%e puede -apresurar el vaciado por medio de una mangera de
vacio.El diametro de la boquillas es de 8 pulgadas.El
material es ASTM 53 Gr B. Permanecen cerradas durante la

aoperacisén del reactor con una brida ciega.

Distribuidor_ y colector de flujo.

Es necesario colocar un distribuidor y un colector de
flujo que soporten las condiciones de presian, temperatura
y erosién ;3 vy a la vez que no provequen una caida alta de
presion.El tamafio debe ser el apropiado para el gasto que se
mane ja.Se recomienda se utilize un didmetro que proporcione
un area dos veces mayor a !la de la bogquilla 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 1la altura de la tapa para que quede libre

el espacio de maniobra.
En el colector se recomienda colocar una malla no mayor

que el diametro del catalizador (1/16 pulgadas)

De manera esquemdtica se propone un distribuidor en
forma de cilindro,fondo plano con hileras de orificios en

forma circular y un colector de igual forma y tamafo.
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Entrada _hoshre y $ermopozo.

Se disefaron dos entradas hombre para facilitar la
carga y descarga del catalizador.Cada una de ellas esta
colocada en cada tapa vy entre las boquillas de alimentacien
o salida y el recipiente. El1 diametro de ambas es de 24

pulgadas.

Se colocard un termopozo cuyo didmetro es de ‘una

pulgada y de material:ASTM AS3 Gr.B.

Ealdén.

El faldén que soportard al recipiente sara de acero al
carbén SA-283 grado A segun recomendaciones del cadigo ASME
seccion VIII divisién dos subseccicdn SA-&, éste tendrd 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.



144

El diametro de las lineas de proceso y el by-pass se
calculs tomando como base el gasto y una velocidad
recomendada de 7 pies por segundo. obteniendo un diametro de
7.83 pulgadas que ajustado a uno comercial da de 8
pulgadas.

El espesor de estas lineas se calculé en base al codige
ANSI B31-3 que recomienda usar un espesor por corrosién de

0.0625,0bteniéndose un espesor total de 0.122 pulgadas.

Aimlante.

El aislante es necesario para evitar el flujo de calor
entre el equipo vy el medio ambiente, ademas de la proteccién

que debe existir para los operadores.

El material elegido para aislar el reactor es fibra de
vidrio cuya propiedad aislante aplica a un intervalo de

temperatura de 0 a 1000°F,

Este material se encuentra disponible en el mercado en
varias presentaciones (placa, tuberia preformada, colchoneta
armada y cemernto monolitico).El que se usard en este caso es
fibra de vidrio en forma de placas para el cuerpo y tapas vy

en la presentacisn de cemento monolitico para el acabado en



accesorios. Ademas ira forrado con lamina de aluminio para
proteger el aislante del . medic ambiente. y prolongar su
duracion. El espesor calculado es de tres pulgadas.

Todos los cdlculos realizados se encuentran en el

anexo,

Reforzamisnto de boquillas,

En concordancia con e]l cédigo ASME seccisn VIII
divisien 1, todas las boguillas mayores de tres pulgadas de
didmetro instaladas en rec’ipientes a presisn, deberdan tener
una placa de reforzamiento en la unian del cuello de 1la
boquilla con el recipliente las cuales se disedaron segan la

referencia 30 (fig 30 ).

Didmetro de Servicio Diametro de Espesor nominal
boguilla la placa de de la placa de
reforzamiento reforzamiento
pulgadas pulgadas pulgadas
8 entrada de 14 5716
fluido
8 salida de 14 : S/16
fluido
8 descarga de 14 S/16

catalizador

2] entrada hombre 36 1/2

La longitud de las boquillas usadas en el reactor

:onsiderandq espesor del aislante y placa de refuerzo son:
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No. S Longd tud

.pulgadas
Entrada de fluido 1 " ‘11,29
Salida de fluido 1 11.29
Descarga de catalizador 2 11.29
Entrada hombre a 15.1(:‘.
Termopozo 1 &.0
Vdlvula de presién 1 ) 6.0
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FIGURA 5.1 REACTOR GUARDA DE AZUFRE
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Se4. - INBTRUMENTACION.

Coma se puede observar en la figura S5.2. el sistema
contard con un dispositivo de control de presisén que sera
activado por la sefial de presion en el reactor.Este sistema
de control actuara con un set-point de 260 psig,ademas de
contar con alarma por baja presién (200 psig) vy por alta
presion (280 psig).La valvula de control de presion es de un
tama®o de cuerpo de ocho pulgadas,y un diametro de puerto

también de ocho pulgadas.

Se contara con un indicador y alarma de presion
diferencial. Se instalara un  termapar con tres sensores a
diferentes alturas del lecho catalitico, con el fin de
obtener un perfil de temperaturas que permita observar a
que altura del reactor se ha desplazado la reaccion.gl
reactor cuenta con una valvula de presién que actuard a 300
psia, tiene un 4rea de flujo de 1.B4 pulgadas cuadradas Yy
un orificio nominal K. Se colocaran indicadores de presion y

temperatura a la entrada y salida del ractor.

Se implementa una inyeccidén de nitrégeno para arrancar
el sistema. Se colocara también un by-pass del reactor para
desviar la carga cuando el sistema salga de operacisn 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 ESPECIFICACION DEL " C'—AS,E
SERVICIQ SERVICIO :

F DESFOGUE

H HDROGEND -

IA AIRE DE INSTRUMENTOS‘H,: :

N NITROGENG

P PROCESO GENERAL

PS

DREN DEL PROCESO

[3:18



CAPITULO VI

ANALISIS ECONOMICO



6.1 REPERCUSIONEE ECONUMICAS QUE ACARREAN CORRIDAS CORTAS

En la operacién normal de una reformadora se programan
las ganancias para cada ciclo en base a lo que se producira
y a los costos de los productos. La contaminacién por azufre
residual en el catalizador de reformacién traerd una
disminucién en las ganancias esperadas, las cuales se
dividen en pérdidas por operacién de emergencia por
contaminacidn por azufre y pérdidas por acortamiento del

ciclo de reformacidn. éstas se expiican a continuacién.

Operacion de emergencia por contaminacisén por azufre

Cuando repentinamente sube la cantidad de azufre en la
carga a la reformadora, Jla respuesta operacional para
proteger el catalizador es la de bajar la temperatura de
reaccién temporalmente (de @ a 4 dias), lo que trae como
consecuencia una disminucién en el namero de octano del

reformado.

En base a datos histéricos en la operacidén de
reformadoras en Petrdéleos Mexicanos, sSe considerd para
cAlculo un promedio de 4 incrementos en la concentracidn de

azufre en la carga durantem un afo de operacidn, donde son
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necesarios 3 d:as de’ opefé:ién:de emergen&ia par; “evitap

mayores dafos al catalizador.

Tomando en cuenta lo anterior, las pérdidas estimadas
al bajar ‘el nameré de octano del reformado de 93 (a 505 °C)
hasta 83 (a 482 9C) son de 397 705 U.5.Dlls. En el anexo se

encuentran los calculos realizados para este concepto.

Acortamimnto del ciclo

Para reformadoras de 30 000 barriles/dia de carga
opaerando para obtener reformado c¢on un namero de octano de
93, se estimd la vida del catalizador en 6 meses usando un
programa de actividad de catalizadores del IMP. El
acortamiente de 1la vida del catalizador se debe a la
acumulacién de sulfatos y carbon formados durante los
incrementos de azufre en 1la carga. Con base a datos
historicos se promedid en 3% la reduccion en la vida del
:atalizadu} por cada vez que llega una alta concentracian de

azufre en la carga.

Usando estas consideraciones, se calculs la pérdida de
dejar de producir gasolina de alto octano por acortamiento
en el ciclo de reformacién, que para un afo son de 1 360 8OO

u.s.0l1s.
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dtro punto importante para el impacto econémico. por
acortamiento del ciclo es el hecho.de aue .la dismxﬁucjéﬁ del
ciclo imolica oque el cambio de. catalizador de reformacion
serd antes de lo esperado. Esto significa una nugvaxpérdiqa;

que anualizada es ge 111 190 U.,S5.Dlls.: =

En el anexo se encuentran las memorias de:'los cdlculos
antes mencionados.

Las perdidas totales que acarrean el. tener_repentinos
cambios en la cantidad de azufre en la carga son de

1 B&9 S95 U.S.Dlls. anuales
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6.2 EVALUACION DEL COSTO DE LA GUARDA DE AZUFRE

El costo que involucra el implementar un reactor guarda
de azufre en el sistema hidrodesulfurizadora-reformadora se

desgloss de la siguiente maneras

Costo del recipiente

€l costo del recipiente se estimé a partir del método
propuesto por Pikulik y Diaz, en el cual se toman en cuenta
las dimensiones del recipiente, el material seleccionado, el
tamafio y wumeroc de boquillas, el tipo de tapas, las
caracteristicas del faldon, el peso total del equipo, el
costo por radiografiado de soldaduras,, el costo de

manufactura y el de la ingenieria.

Costo del Catalizador

Para la guarda. de azufre propuesta es necesario usar
34 000 libras de catalizador con un contenido de 60% en
niquel, el cual tiene un costo de referencia de 11 U,5.Dlis.
por libra. Este valor incluye el costo por maquila, de los

metales y el costo de cargado del catalizadar.
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Se seleccions como material inerte alumina tabular del
tipo Petronite B4 de forma esférica ya que preseﬁté un menor

precio por tonelada.

Costo de law tyberias.aislante e instrumeptos

Para estimar este costo se utilize el método moduiar de
intalacien en campo desarrollado por Guthrie y que toma en
cuenta las tuberias necesarias para el equipo, el acero y el
concreto para la cimentacién y ereccidn, la instrumentacisn,
el equipo eléctrico, el aislante, la pintura del equipo y el

costo por la instalacicon de todos estos conceptos.

El desarrollo de los cdlculos se encuentra desglosado

en el anexa, y en la tabla &.4 se encuentra un resumen de

estos cdlculos, dode se ve que el costo total de 1la

construccidn e instalacion de la guarda de azufre es de

462 890 U.S.Dls.



158

TABLA 6.1 COSTOS TOTALES POR CONSTRUCCION E
INSTALACION DE LA GUARDA DE AZUFRE

CONCEPTD U.s. Dis.
COSTO DEL RECIPIENTE 38,300
COSTO DE CATALIZADOR 374,000

COSTO DEL EMPARUE
INERTE 5,000
COSTO DE TUBERIAS
AISLANTE " 39,760
INSTRUMENT0S o R
COSTO DE INSTALACION
DE TUBERIA
AISLAMIENTO . 5,830

INSTRUMENTOS

TOTAL o 4E2,890
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4.3 TIEMPO DE RECUPERACIDN DE LA fNVﬁREIDN.

Ya que la fun‘:iva‘n;;‘.!‘e! ‘:r'-e.'ajctorv,vqu;a‘rda de Qz/ufré es l;a‘ de

_ proteger el catalizal‘:!nr} t;e’.r’efgr'ma'c%iénb;iSu uso no Eepfeseﬁta
B gapan;lés :eytras 'alllnroééso[, pero; en»rel caso de - que
existier; un xn:remgnt; en- la :éntiaag de azufre en la

carga, minimiza las pérdidas que acarres la contaminacion.

El prove;to es rentable va gque el costo de la guarda
que es de 462 B8990 U.S5.Dlls. ‘se recuperara al evitar las
pérdidas por contaminacisén del catalizader de reformacion
por algun incremento en la cantidad de azufre en la carga

que es de 1 B86% 595 U.5.Dlls.
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CONCLUSIONES.

Debido a que el contenido de azuf
reformadora tiene repentinos incrementos,  se;. disefié - una
guarda de azufre para ' fase lfqufda
niquel ya que ésta:s

- Reduce la cantidad de"éihfvéieq hasta’

niveles permisibles por el catalizad

ormacicon.

~ Asegura la longitud del ciclo de reformacien

- Su instalacién no requiere de modificaciornes de
ingenieria a los procesos, por lo que el costo de
instaiacidén es menor que el de la guarda para fase vapor. Se
instalara entre la torres desbutanizadara Y la

desisochexanizadora de la HDS.

El proyecto es econémicamente rentable ya que evita
pérdidas por contaminacion de azufre del catalizador de la
reformadora, ademds de los beneficios operacionales que

acarrea la misma. -
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GLOBARIO

ALQUILACION. ~ Proceso ‘de polimerjzaci
isoparafinas. Dartiéularméﬁté

producir alto octano.

BARRIL.- 42 galones.1S6 litros ovb.S‘metfﬁé dﬂbiqﬁérk'

BYX.- Operacicon oe reformacian cuvo~fobjetivo es . la

obtencisn de aromaticos a partir de naftass

CCR. - Proceso aqe reformaciéen con regeneracion del

catalizador de forma containua.

CRARUED. - Rampimiento de hidrocarburos de alto peso

molecular a otros mas pequefos por la aplicacisén de calor.

Cs(*).~ Corriente que incluye pentanos y mas pesados (hasta

Cy .Reformado.
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Cyt+d). - Corriente aque incluye hexanos v parafinas mas

pesadas.

DESTILAGION ASTH. - Prueba de laboratorio - estandarizada
consistente en una destilacion batch donde o se hacén

cortes.

FUNCION ACIDA,- Parte del catalizador de reformacicén que

promueve princicalmente la reaccien de isomerizacion.

FUNCIDN METAL.- Parte del catalizador de reformacidn que

promueve la deshidogenacion de naftenos.

GAS 6ECO.- Todos los hidrocarburos desde C) a C; asociados
con el Crudo o como subproducto de los procesos . oe

refinacidén.

GIRBOTOL. - Proceso de endulzaminto de gases o ligquidos

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

GUARDAS DE AZUFRE.- Reactores cataliticos donde se remueve

el azufre residual que deja una HDS.

HDS.- Planta hidrodesulfurizadora cuva finalidad es la

remosisn de azufre de diferentes corrientes de hidrocarburos

Ha/HC .- Relacion hidrégeno/hidrocarburo (ver seccisn 2.3).
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KEROBINA.- ~ Corte intermedio -'de la ‘destilacisn del crudo.

con un intrevalo. de ebullicién de 330 a SSO¥.

LHEV.- 'Relacion espacio velocidad{(ver seccion E.é). :

LPG.~ Gas licuado del petro

ademas de etano v butano.

MERCAPTANDS. - Hidorcarburos”

Atomos de azufre.

MON.-  Nomero de octano motor

MTBE. - Metil terbutil éter. Compuesto oxigenado usado' como

aditivo antidetonante de la gasolina.

NAFTAS. - Praimer corte !iuuidc‘de ta destilacion. idel
petréleo con TFE desde 150 hasta 180C. pudiendo: ' llegar

hasta 220 en el caso de nafta muy pesada

NAFTENDS . - Hidrocarburos ciclicos de  ligadura sencilla

(cicloalcanos).
OLEFINAS.- Hidrocarburos con dobleligadura (alquenos).

PARAFINAG.~ Hidrocarburos de ligadura sencilla (alcanos).
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producto determinado - en .U

el volumen del liguido a;100°

REFORMADORA. ~ Planta par

Qasolina primaria.

"RON.~ Numero oe octano research. (ver pag. 10).. .

TEMPERATURA DE DESTILACION AL 5S0%.- Temperatura a.la‘cual

la mitac ce una me2cla liquida ha sido evaporada.

TEP. - Tetraetilo de plomo., compuesto altamente venenoso

usado como aditivo antidetonante de la gasolina,

TIE.~ "Plunto inicial de ebullicién de una mezcla.

TFE.-
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MEMORIA DE CALCULOG.

Cantidad promedio de azufre en la carga: @2 ppm

Flujo de alimentacién: 34 000 Bls/dia de gasolina

hidrotratada
SpGr de la cargas 0.73
Factor de operacicén: 365 dias

Factor de adsorcién del catalizador: 0.158 lb de azufre/lb

de catalizador

Densidad del catalizador: o7 lb/;::hz-3

Flujo de alimentacicon:

! pis] | ma o ton ERTLE
36 000 ~—=| [2=—=——-n [ j0.78 -——=| = @178.06 -~
dia| |6.2981s | : »3 | “dia

Cantidad de azufre contenida en la corriente:

- 17 - :

g i ton g de azufre - Kg
2@ -~~ | 4178.060 —-— = B&48.057 =——-=mm——am = B.448--
{ tem |t dia dia g D dia

R Kg b
B.448 ——— | {2,805 -~ | = 1B.285 —~=——-——=ie=
dx’a_;! Kq_y
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] l dia ‘ 10’ dé ‘azufr”e
1B.625 ~-— | ‘363 -—-| = £798.185 ~--—-ms=ilie
dia | _ afo | ‘afo

Cantidad requerida de catalizador: - L

lb-cat

- 1 :
6796.1285 1b de azufre llb de catalizadnr] -
=33 990.685~~-~-~"
afio ‘0.2 1b de azufre i - aRo
i Ib de cat
cantidad de catalizador: 34 000 —--——- —-_—
afo
Gélculo d ! ataliticas
LAD recomendada: 3.5
b de catalizador
volumen del catalizador = w=—c—wmemcaea e
densidad del cat.
34 000 1b de cat
volumen del catalizador = —rme——c—mcec——e——
47 16/ pied
L=3.5D L = 3.5 (gr) L =7r
v = TY r2 Sustituyendo el valor de L
V=TT r&7m) V=TT 703
v 723.404
r o= gfee———— L St = 3.204 pies
N7 TT \ v 7

D = 6.4 pies L = 6.4 (3.5) = 22.4 pies
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Altura dwl woporte,

Cantidad de soporte: H (0.025)
H: altura dei lecho catalitico = 22.4 pies
Cantidad de soparte = 22.4 pies(0.025) = 0.56 ples = 6.6

pulgadas
Altura del lecho distribuidor.

Volumen del lecho catalitico = 17 r2 L
sustituyendo:
V = TT(3.204 pies)2(22.4)pies = 722.409 piesd:

2% del lecho catalitico = 0,02(722.609) = 14.448 piesd

V = TTreh r = 3.804 pies
v 16,468 pies? } T
h = = = 0,448 pies = 5.5:
TT 2 TT(3.204 pies)? B

Kg =

Kg o
Presion de disedo = Pd =18.0 --- - 18.0¢(0.2) = 21.6~-=

© b cnf
Temperatura de disefo = 400 °F + 50 °F = 450 °F
Cdlculo del espesor del recipiente por esfuerzo
circunferencial:

Pd R
SE - 0.6 Pd

Cslculo del espesor del recipiente por esfuerzo

longitudinal:

2SE + 0.4Pd
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Donde:

t sEspesor minimo (no incluye k tolerancia 'pnr'
corrosién),pulgadas g -

Pd : Presicn de disedro, libra/pulgadaa
R t Radio interjor (sin telerancia a la corrosién),pulgada
E. t Eficiencia de soldadura

§ : Valor de esfuerzo maximo 1ibra/pulgadaa

Los valoresm son:

Kg
Pd : 21,6 --- = 306,95 1b/pulgada®

caf
s = 55x 103 1b/pulgada® (obtenido de la

cédigo citado)
E = 0,85
r = 38.4 pulgadas

Substituyendo:

Pd R 306.95 (38.4)

t = t =0.2853pul
SE - 0.6 Pd 55x10% (0.85)~0,6¢306.95) B
Pd R 306.95 (3B.4)
t = - =

28E + O.4Pd 2 (55%x103)(0.85) + 0.4 (306.95)

t = 0,12 pulgadas

CAlculo del espesor del cuerpo por esfuerzo sismicos

12 M

3.1416R2SE



Donde:

t” ¢+ Espesor minimo: {rno 7 in:iuyé" tolerancia
corrosién),pulgadas - ‘ B
R : Radio  interior (sin
carrosien),pulgadas T :

€. : Eficiencia de soldadura

§ : Valor de esfuerzo maximo, libfp/pulgéaa7

M : Momento maximo. (en la baseil]}

Wt

H "z

c

2ona-sismica T<0.4 s
Dafos menores L 0,057
Dafos moderados 0.10
Dafos graves O.EQ,

e —4p
T-= 0.0000865 i~

{o, {

D : Diametro interior del recipiente, pie

tr

w t Peso de la torre por pie de altura,libra/pie
tr : Espesor del faldadn en la base; pulgadas
Sustituyendo:

D = 0.533 pie

tf = 3/4 pulgada

H = 37.3 pie

99 595 1b
W o mmm—mmm—e = 2670 1ib/pie
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TP BEACE
37.3 7 2 | 270 (0.533) L Lo
i = 8,655

T = 0,0000245

1 5 :
0.333] R 374

Tomando el factor de zona sismica de daﬁ@s‘qr‘ave's; Y
leyendo de la tabla anterior .

c = o.8
W' = 99 591 libras

. BCWH 2 (0,08)99 591 (37.3)
M = e ox = 198 119.696

3.1416 RPSE
‘R = 38.45 pulgadas

§'= 55 000 1bf/pie

m

=. 0.85

12 (198 '119.696) .
t = = 0.0109 pulgadas
3.1416 (3B.45)2 (5% .000).0.85

CAlculo del espesor del reclpenté,pm‘- ‘el esfuerzo ocasionado
por viento: Bl .

12 My ;

= eemee——— vV = POHT
R2 1T SE )
Mr = M - hy(V-0.5 PyDhy) Pw = 0.0085 V2
M = VH
Donde :
My : momento en la linea de 1la tangencia, libra-pie
D : Diametro exterior del recipiente inc{uyendo

aislante,pulgadas

v velocidad maxima del viento, m/s.

w !

Py 3 presién que ejerce el viento,psi
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altura desde el nivel del piso a 1la Gltima tangente,pie

Hy's

hy :bal}dra de la primer tanqente,p!e§

V ': fuerza de corte, libras

M : momento,libra-pie

Pw = 0.00285(28)2 = 1.96 psi Hy = 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 = 4B1.45 (35.6) = 17 139.77 lb-pie

17 139.77 - 11 (4B1.45 - 0.5 (1. 96)(6 9)(11))
12 662 libra-pie

My
Mr

12 (12 662) x N R
t = - =.0.0717 pulgadas
(38.4)2 TT (0.8) (55 000). i, : e :

Se elige como espesar de disefio, el cal:ulad pnr esfuerzn
circunferencial .

t = 0.2853
Espesor incluyendo tolerancia a la corrosion:

0.2853
£t = 0.853 + ———=e—— = 0.895 pulgadas
&

Lombinacion de esfusrzon

~ Esfuerzo por peso propio
W
S = —--

ct

donde:
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S : Esfuerzo a compresidn producido por el peso propio del
recipiente, lb/pulqaﬂaa E

W : Peso del recipiente,lb

C : Perimetro del cuerpo

t 1 espesor del cuerpo

S £ m——meee—mm—— = 815.4591 1b/pulgads®
482.7417%0.253 -

- Esfuerzo por viento
12 My 12 « 12 226

s = = = 128.547 lb/pulgada?
Rt 38.42 4 TT20,253 !

- Esfuerzo producido por presién interna

PD 306.95 # 38.4 :
Pp= —= = =———mm———e———e = 11 647.1146 1b/pulgada®
4t 4 = 0,253 ’

- Esfuerzo maximo del materjal por la eficiencia

SE = S5x107 1b/pulgada® # 0.85 = 44 750 1b/pulgada?
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Calcule del sspeser de 1a tapa

Ecuacidn de espesor de diseifo para tapa elipéica

dande:

Pd : Presidn de disedo, lb/pulgadaa

D : Diametro interior, pulgadas

S : Esfuerzo mdximo permisible, lb/pulgadaa
E

: eficiencia de soldadura

Pd = 306.9 1b/pulgadal
D = 76.8 pulgadas

5 = 55 x 103

3

0.85

Substituyendo: - - B S

306.9 (746.8) ! [N
t = =.0.852 pulgadas
2 (55x103)0.85 - 0.2 (306.9) ol

Calculo del espesor de la tapa inferi‘ovr por el esfuerzo
provocado por el peso

Tomando la presién de disefo como la suma de la presién
interna y la presicn que provoca el peso se tiene:
peso % 591 1b 1b
Presién por peso = = = 21,443 ~-——
area TT (3B.45)2 pulg.

Pd = 306.9% psi + 21.443 psi = 328.34% psi
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sustituyendos:

328.363 (76.8) .
t = =" 0.249
2tss 00010.85 - 0.2 (328.34)

Se elige como espesor de diseio. para ..ambas .tapas ‘el
calculado por peso, por ser el mayor

Espesor incluyendo tolerancia a la corrosidn.

0.269
t = 0,869 + ==——=—= = 0,314 pulgadas
&

Didmetro de bogulllas -
Entrada salida de fluido.

o = vel’sa A = vel/q @ = 5723.4 md/dia
Velocidad recomendada = 57000 m3/dia = 770 mP/h
A = vel/@ 776 m b1
A
283.47 m3h-1
A= TTrE A
ro® ---— = 3,99 pulgadas
T
d = 7.98 pulgadas ajustando a un diametro comercial

d = 8 pulgadas
Descarga del catalizador
Volumen de particulas a descargar (incluye soporte vy

catalizador)

Volumen de! cuerpo:

v=T7r2n
r = 38.4 pulgadas
h = 23,85 pise = B79 pulgadae
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V = TT(38.4 pulgadas)® (279 pulaadas) =.1 8% 458,3 pulgadas®

Volumen de la tapa:

1 he
Ve~ 17T h «(r2 « =)
2 3

V = - TT0(19.2 pulgadas)(38.4 pulgadas)Z i+,

1

2
V = 4B 177.6S pulgadas3 . .

Volumen total= 48 177.55+1 292 458.3 = 1 340 635.9 pulgadas3

Se espera vaciar todo el tanque en 8 horas, por ln:'éar\é’s:'e;l

gasto que ha de pasar por cada boquilla es: o

48 177.65/2 pie3

0 = mmm———mmeee- = 83 789.744 ~---

] . h
t.a velocidad a la que se espera que pasen
de 17 pies/h

El Area de cada boguilla es:

, vel 17 piesh’ S
B A= e i - A=
Q
LA = TTeE
‘A 0.34
rE ——— ros e———-
TV T =

. Diametro = 7.88 pulgadas, ajustando a un’ comércial ‘da de
B pulgadas . S e :
- 2
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Dissnsionamiento de lineam

Entrada y salida del reactor

Férmula citada por Crane

donde:

d : didmetro, pulqadaa

Q@ : Flujo, GPM

V : velocidad recomendada,pie/segundo
datos:

Q = 1050.085 GPM (fase liquida)
V=7 pies/s

Sustituyendo:

(0.409) (1 050.0B3)
d == ~-—= = 7,83 pulgadas

ajustando a un didmetro nominal cédula 80

nominal = B pulgadas
interno = 7.625
externo = 7.738

ano

Calculo del espesor

DiseRo bajo el cédigo ANSI B31-3

Material escogido: acero al carban ASTM AS3.Gr.B.
tm= bt + ¢

t : espesor por presion

tc t espesor por corosidn

tm t espesor requerido de pared
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t Me————— ———

2 (SE +.PY)
Pg : presién de disefo,psi
SE : esfuerzo permisible por factor de juntas,psi

Y t coeficiente para materiales

datoas
Pg = 300 psi D = 7.625
SE 120 000 psi Teg = 0.0685
Y : 0.4
300 (7.6285)
t = = 0,0568 pulgadas
2 (20 000 + 300 # O.4)
dext
Se debe cumplir que ¢t < =—=—-
&
7.738
t € mmmemom— 0.056B < 1.2895
b

DiseRo ED, ANSI 185-600, igual porcentaje.

Q
€in = —moom
AP /2
Sg
donde:

Cyn = capacidad de la valwvula

Q@ = flujo maximo, GFM

AP = caida de preslian en la valvula,psi
Sg = densidad relativa



‘ag
Gy = mm—mm—e ==
: AP /2
sg ’
Q¢ = 1.3 » @, GPM K = coeficiente de descarga
Cvn
K = ===
B Cvt
r d;a'” h
159 - e
s 1e| ‘2 hJ 60 min
- S
@ = 1050.085 GPM Q¢ = 1,3 = Q = 1365.11 GPM
AP = 14
Sg = 0.73
1050.08% GPM
Cyp = ——===mm ———————— = 239.78 240
14 a2
0.73
= 311.72 > 312

Rangeabilidad 40 - 80

240
K ==w- = 0,77
32

Valvulaz

Tamario de cuerpo 3

Didmetro de

Carrera :

cuerpo

3 pulgadas

8 pulgadas

8 pulgadas
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Area de descargs de la viélvuls de relevo

DiseXo realizado bajo cédigo ASME seccién VIII division
1,apéndice XI.

W o= CekxaxpPa —t—
T
donde:
N.s flujo a relevar,lb\hr
C : constante para gas o vapor
K 3 coeficiente de descarga,f(K = Cp/!:v)'
A 3 Area de descarga, pu!gadaa
T : temperatura °R
M : peso molecular
P : presién de set point# 1.1 + presion atmosférica

El gas a relevar es 34.28 pies 3 de nitrogeno
34.28 piesd 13.55 ~—~- = 464.5 lb en 1 minuto

1b min 1b
426.5 ~=- &0 --- = 25 590 --
min n hr
1b
W =25 590 # {.,2 = 30 708 -~
h
Presion de relevo
Po=Pg#t.1 + 14,4
Pg : Presion de set-point = 300
P = 300 % 1.1 + 14.7 = 344.7 psia

M = 28



flujo actual.: 25 590
K = = = 0,83
flujo' tesrico 25 390 #.1.2

€ (de tablas UA 31) = 356 con K = 1.4

Susti tuvendo

28
30 708 = 344.7(0.83)(A)(356) -~-= e
e8g
30 708 = 18 083 (A)
30 708 -
A= ——mme——mme = 1.498 pulgadas &
18 085.97 .
area nominal = 1.838 pulgadas a2 . urif;ciq npmlnal?;‘K
Espesor _del faldeén, . L
12 Mp W §
t = + Tl
R2 1§ SE D 11.'SE
Donde :

t : espesor del faldsén,pulgada

#Mr : momento en la linea de tangencia, libra-pie

R : radio interior del tangue, pulgadas

S : valor de esfuerzo mdximo,psi

E : eficiencia de soldadura

W : peso de la torre en operacién,libras )
D : diametro exterior del recipiente ’iﬁélﬂyénqg
aislante,pulgadas B & i 3

&4 776 99 591

= 0.694 pulg

-+ -
(38.4)2 11 0.8 76.8 (11)0.85 (55 000

Espesor nominal 3/4 de pulgada. : s ,;ky“;
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Edrdidas por corridaw cortas de 1s reforeadora

Oparacidén de ceargesncia por azufre on la carga.

Operacion normal Operacidén emergencia
Octano RON 93 83.2
Rendimiento 84 % . 90.4 %
Temp. 2C 505 482
Carga 30 000 Bls/dia 30 000 Bls/dia

Barriles-octano en operacién normal
30 MBD (0.84) (93 RON) = 2 343.6 MBls—octano/dia
Barriles-octano en operacién de emergencia

30 MBD (0.904) (B3.2 RON) = 2 256.38 MBls-octano/dia

Pérdida por dia de operacisén de emergencia

barril-octano U.S.D.11s U.S.D.1lls

Por datos histéricos: 12 dias de operacidén de emergencia al
afo.

d op.emer. U.S.D.11s U.S.D.11s
12 33 142 = A97 705 ——wemca—o
ano dia afo

Acortamiento de ciclo

Tomando en cuenta 3% de acortamiento por cada incremento de
azufre en la carga,para 4 incrementos anuales (promediol,el

acortamiento es de 18 dias
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Deja de producirse 25.2 barriles de reformado diarios. El
precio diferencial ‘entre la gasolina de alto y bajo octano
es de 3 U.5.Dlls.,dato tomado del semanario de precios
internacionales de petroliferos Houston, las pérdidad
estonces son des

barriles U.sS.Dlls.

25.2 3 18 dias = 1 360 800 U.5.Dl1ls
dia barril

Pécdidas por acortamjento de la vida del catalizador

Se toms en cuenta el dato actividad de catalizador de
B%9.14 parrilessin de cat. Datn tomado de la simulacisn hecha

por el IMP,

M Bls. 1b. de cat.  U.5.Dlls.
1B dias 30 =

-3
dia 29.14 Bls. 1b de rat

111 190 USD
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CALCULO DEL. COSTO TOTAL DE LA GUARDA TF aZirRe

D.le= 6.4 .t = 76.8 in.
Altura T-T = 24.25 ft.

espesor = $5/16 in.

Se usaron las figura§ 1,2,3,4,5 y- 6lreferencia 24)para:

obtener los resultados de la tabla l.b
El costo por construccidén esta dado po;-:

Csm H (3,1D + 1,28L + 3M + N + T)
donde:
H= factor para tipo dg recipiente. Para torres = 28.5
D= diametro de la torre. 7
L= longitud T-T
M= Namero de entradas hombre= 2 |
N= Namere de boquillas = 7

T= Peso total del recipiente = 8.2 ton.
Cs= | %31 U.S.Dlls.

El costo del recipiente por construcciéen y materiales
es de:
15 330 + 1 931 = 17 241 U.S.Dlls.

€l costo por ingenieria,envios e impuestos es de

17 261 (0.21)= 3 685 U.S.Dlls.



TABLA 1

CALCULO DEL COSTO DEL RECIPIENTE POR
MATERIAL Y ESTIMACION DEL PESO TOTAL

15330 |-

CINCEPTC MEDIDAS CANTIDAD | COSTO POR UNIDAD [ cosTo | PeEso p/Long.| peso
in. USDus, UsOla \b/Ft \itros
CUERPD 24,25 Ft 1 137.50 3334,38 380 8215 |
TAPAS 76.8 I PAR ,902.78 iq902.78 2100 Zlﬂn
BOQUILAS g Y 405.00 1620 87 iy
2 2 165.00 330 ] 28
y | 240.00 240 kD a0
ENTRADA HOMBRE |24 2 1,950.00 5500 §50
e 800.00 530 2150 ¢
FALDON 11 £t (ALTURA) , : 186.63 2052.93 2i0 2310
1/4 in (ESPESOR) ) ‘
DISTRIBUIDOR 18 '575.un 350 15 3p .
TOTAL 6221

oeL
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