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INTRODUCCION.

OBJETIVO GENERAL.

Estimar la viabilidad del tratamiento y aprovechamiento de la Gasolina de Pirdlisis,

obtenida en las plantas productoras de Etileno de México.
OBJETIVOS PARTICULARES.

- Determinar los esquemas de'tAI"atamiento y procesamiento mas adecuados de las
Gasolinas de Pirdlisis que se generan en México.

- Evaluar técnica y econdomicamente los esquemas de tratamiento y procesamiento
escogidos.

- Seleccionar el mejor esquema de tratamiento y procesamiento para las Gasolinas de

Pirdlisis generadas en México.

JUSTIFICACION.

Actualmente nuestro pais cuenta con 4 complejos petroquimicos productores de etileno, La
Cangrejera, Morelos, Pajaritos y Escolin, en los que se obtiene como subproducto de la
pirdlisis del etano, la Gasolina de Pirdlisis. Esta corriente es rica en compuestos aromaticos,

monolefinas y diolefinas de 5 o mas carbonos que poseen un alto valor agregado en el



mercado; sin embargo, también posee cantidades moderadas de compuestos contaminantes
de azufre, nitrégeno y oxigeno, que deben de ser eliminados para poder utilizar dicha

corriente.

En ninguno de los complejos antes citados, se realiza una secuencia de separacién o
tratamiento que propicie el eficaz aprovechamiento de la Gasolina de Pirdlisis.
Tradicionalmente, esta corriente fue utilizada como gasolina de mezclado, por lo que era
enviada a los centros de refinacién mas cercanos para incorporarla en el pool de gasolinas
sin ningun tratamiento; pero debido a que una serie de normas ecoldgicas y de calidad,
restringieron el contenido de aromaticos, olefinas generadoras de gomas y compuestos de

azufre, nitrégeno y oxigeno en la gasolina de motor, esta practica dejé de efectuarse.

Cabe mencionar, que en los complejos mas antiguos que generan Gasolina de Pirdlisis, ésta
viene acompafiada por una gran cantidad de compuestos de 3 y 4 carbonos, ademas de los
compuestos tipicos que posee; esto se debe a que en las plantas de etileno de dichos
cormnplejos, sOlo se separa el hidrégeno, metano, etano y etileno de la mezcla de
hidrocarburos producida en los hornos de pirélisis. Anteriormente, el resto de los
hidrocarburos no fraccionados, eran enviado a otros complejos petroquimicos de mayor
produccidn de etileno para completar su fraccionamiento; pero recientemente, debido a su
alto poder calorifico, esta corriente ha empezado a enviarse al area de Servicios Auxiliares
como combustible de calderas. Esta practica ha comenzado a efectuarse también en

complejos mas recientes que generan mayor cantidad de Gasolina de Pirdlisis.



En las condiciones actuales de la industria petroquimica nacional, una corriente que posee
tan valiosos componentes debe de ser empleada adecuadamente, para obtener de ella
mayores rendimientos. De esta situacion, se deriva la necesidad de desarrollar un
tratamiento de la Gasolina de Pirolisis en las plantas petroquimicas que la generan, con la
finalidad de aprovechar los componentes de esta corriente, ya sea para obtener gasolina de
mezclado libre de olefinas o para recuperar los compuestos valiosos que ésta posee. A
través de este estudio, se pretende desarrollar un esquema de tratamiento que permitira

aprovechar eficazmente, la Gasolina de Pirdlisis generada en nuestro pais.

Para cumplir con el objetivo propuesto en este estudio, el trabajo comprende los siguientes

capitulos:

CAPITULO I. Generalidades.
Se describe el proceso de obtencién, los lugares de produccion y las caracteristicas de la

Gasolina de Pir6lisis generada en México.

CAPITULO II. Esquemas posibles de tratamiento de la gasolina de pirdlisis.
Se presentan las caracteristicas de cada uno de los posibles esquemas de tratamiento de la

Gasolina de Pirdlisis.

CAPITULO II. Seleccion del esquema general de tratamiento.
Se analizan las caracteristicas de cada corriente de Gasolina de Pirdlisis generada en

Meéxico para seleccionar el mejor esquema de tratamiento para cada corriente.



CAPITULO IV. Esquemas especificos de tratamiento, derivados del esquema general.

Se describe el esquema seleccionado de tratamiento de la Gasolina de Pirdlisis, asi como
también las variantes que se derivan de dicho esquema. Adicionalmente, se detallan las
reacciones quimicas involucradas en el esquema de tratamiento, asi como ¢l balance y

diagrama de flujo.

CAPITULO V. Evaluacién Econdmica.

Se describen y presentan los métodos empleados para determinar la inversion, costos de
produccién y utilidades netas de cada una de las variantes del esquema general de
tratamiento de la Gasolina de Pirdlisis. Ademas, se presenta la evaluacidén y seleccién

economica de la mejor variante del esquema general de tratamiento.

CAPITULO VI. Conclusiones.

Se presentan las conclusiones de este estudio.

CAPITULO VII. Bibliografia.



CAPITULO.

GENERALIDADES

1.1 PROCESO DE OBTENCION DE LA GASOLINA DE PIROLISIS.

La Gasolina de Pirdlisis es un subproducto del proceso de pirélisis de una corriente gaseosa
o liquida de hidrocarburos para obtener etileno, principalmente. La corriente gaseosa a
pirolizar puede contener compuestos como el etano, propano, butano y/o mezclas de
etano/propano 6 propano/butano, mientras que la corriente liquida puede estar compuesta
, bor nafta, gaséleo o una mezcla de ambos. El uso de una corriente gaseosa o liquida para
generar Gasolina de Pirolisis, depende de la disponibilidad de recursos del lugar en donde
se encuentran instaladas las plantas de etileno. La produccién de etileno a partir de una
corriente gaseosa se lleva a cabo en paises donde se tiene una gran disponibilidad de gas
natural, tales como Estados Unidos y varios paises de América. Por el contrario, en Japén y
en algunos paises de Europa del Este, el gas natural es escaso mientras que la produccion
de hidrocarburos liquidos como nafta y gaséleos es abundante, lo que propicid que a partir
de la década de los afios 60°s, en dichos lugares se desarrollaran tecnologias para obtener

etileno a partir de corrientes liquidas de hidrocarburos.

El tipo de alimentacion empleada en las plantas de etileno, influye de manera directa en la
composicion de la Gasolina de Pirdlisis, ya que ésta es la corriente que contiene los
compuestos mas pesados del fraccionamiento de los productos de los hornos de pirdlisis.

La pirdlisis de hidrocarburos procedentes del gas natural, genera una mayor cantidad de




compuestos ligeros saturados e insaturados, que cuando se emplea una corriente liquida
mas pesada, la cual por el contrario, genera una mayor cantidad de compuestos aromaticos
y pesados. Esto provoca que entre mas ligera sea la carga de las plantas de etileno, menor y
mas ligera sera la cantidad Gasolina de Pirdlisis que se obtenga; por el contrario si la carga
a los hornos de pirdlisis es mas pesada, la cantidad de Gasolina de Pirdlisis sera mayor y
ésta a su vez contendra mayores cantidades de compuestos pesados saturados € insaturados.
En la tabla 1.1 se presentan los distintos rendimientos de Gasolina de Pirdlisis que se

obtienen al emplear diferentes cargas en los hornos de pirdlisis de las plantas de etileno'.

Tabla 1.1. Rendimientos tipicos de Gasolina de Pirolisis (Ib Gasotina de pirétisis/ 1D etiteno)-

Tipo de carga Rendimiento
Etano 0.02 ~0.03
Propano 0.02 - 0.06
Nafta Ligera 0.5-0.8
Nafta Pesada 0.5-1.0
Gasoleo Ligero 07—-1.4
Rafinado de la Extraccion de Aromaticos 0.8-2.1

De esta manera, de acuerdo al tipo de carga que se emplee en los homos de pirdlisis, se

pueden generar los siguientes tipos de Gasolina de Pirdlisis:

e Gasolina donde predominen los compuestos saturados e insaturados ligeros (pirdlisis de
corrientes gaseosas conformadas por etano, propano, butano 6 mezcla de éstos).
e Gasolina donde predominen los compuestos saturados e insaturados pesados (pirdlisis

de una corriente liquida como nafta 6 gaséleo).

v American Petroleum Institute, (1 969) Proceedings Division of Refining 1969. Vol. # 49, E.U.A. 1969.

6




A continuacion se describen los tipos de esquemas de generacion de la Gasolina de Pir6lisis

(con carga ligera y con carga pesada).

1.1.1 Proceso de obtenciéon de la gasolina de pirélisis a partir de etano, propano,

butano o mezcla de éstos.

En México, toda la Gasolina de Pirdlisis que se obtiene se genera a través de este proceso
usando etano como materia prima en las plantas de etileno (el etano normalmente procede
de las plantas criogénicas que procesan el gas natural), aunque en otros paises, la carga
etano también suele meéc,:larse con propano vy/o butano. El proceso consiste

fundamentalmente en la deshidrogenacic’m térmica de la carga ligera, que se lleva a cabo en .

un horno de pirdlisis. A continuacion se describe brevemente dicho proceso:

El etano o la mezcla de éste con propano y/o butano, mas el etano y/o propano de
recirculacion, es alimentado a los hornos de pirélisis, en donde se calientan dichos gases a
una temperatura de 860 °C para producir por pirdlisis, una corriente gaseosa rica en etileno.
Esta corriente se enfria a 315 °C, haciéndola pasar primero por unos generadores de vapor
en donde se produce vapor de alta presion y posteriormente, hasta 42 °C a través de una
torre de apagado con agua. De aqui la mezcla de gases se envia a la torre de lavado caustico
para eliminarle el anhidrido carbdnico y el acido sulfthidrico que contiene, para
posteriormente enviarla al reactor de conversion de acetileno y de ahi a los secadores, con

objeto de eliminarle la humedad.




La mezcla gaseosa que sale de los secadores se enfria a -120 °C para separar el hidrégeno
residual que posee (el cual se envia al sistema de gas combustible) y condensar la mezcla
de hidrocarburos que van en esta corriente. La con‘ienté de condensados es alimentada a
una torre desmetanizadora en donde se separa el metano residual. Los fondos de la
desmetanizadora fluyen a la torre desetanizadora, para de ahi obtener etano y etileno por el
domo y por el fondo propileno y mas pesados. La corriente de etano — etileno es enviada a
una fraccionadora, en la que se separa el etileno de alta pureza del etano, el cual es

recirculado como carga a los hornos de pirdlisis.

La corriente de propileno y mas pesados es enviada a una torre despropanizadora, en la que
obtiene propano y propileno por el domo y por el fondo butadieno y mas pesados. Esta
ultima corriente es enviada a la torre debutanizadora, en donde se obtiene por el domo una
mezcla de hidrocarburos de 4 carbonos, mientras que por los fondos se obtiene una
corriente de hidrocarburos pesados rica en aromaticos y olefinas de 5 o mas carbonos, que

es conocida como Gasolina de Pirolisis.

Sin embargo, cabe recordar que en México, los complejos petroquimicos productores de
etileno mas antiguos, no fraccionan la corriente de fondos de la torre desetanizadora antes
citada, sino que envian esta corriente a limites de bateria. En la figura 1.1 se muestra un

diagrama de bloques tipico de este proceso.



1.1.2 Proceso de obtenciéon de la gasolina de pirélisis a partir de una corriente liquida

de hidrocarburos.

Este proceso es semejante al proceso de obtencion de etileno a partir de una corriente de

hidrocarburos ligeros; sin embargo, posee algunas diferencias notables con éste ultimo.

Los productos obtenidos en la pirdlisis de una corriente liquida de hidrocarburos difieren en
composicion y cantidad a los productos de la pirdlisis de una corriente ligera, lo que a su
vez, influye de manera directa en la cantidad y composicion de la Gasolina de Pirdlisis
generada en dicho proceso. Tal como se presentd en la tabla 1.1, entre mas pesada sea la
carga de una planta de etileno, mas libras de Gasolina de Pirolisis por libra de etileno se
obtendran, es decir, se produciran menos libras de. etileno que cuando se emplea una
corriente ligera como alimentacién. Por esta razdn, en este tipo de plantas se tiene un mayor
flujo de alimentacidn que en las plantas con carga ligera, para obtener los mismos

rendimientos de etileno.

Al generarse una mayor cantidad de compuestos pesados en la pirodlisis de una corriente
liquida de hidrocarburos, el esquema de separacion de los productos debe de cambiar, sino
se corre el riesgo de que los servicios de enfriamiento y calentamiento involucrados en
dicho esquema aumenten de manera significativa. A diferencia del proceso con carga
ligera, en el caso de la pir6lisis de corrientes liquidas, los gases provenientes del hormo de
pirdlisis son enfriados a través de un apagado con aceite y de un sistema de enfriamiento en
el cual se genera vapor de alta presion. Posteriormente, la mezcla es enviada a un separador

en donde se le retira el aceite y pesados que arrastré del apagado. De ahi los gases frios son



comprimidos, lavados cdusticamente y secados, para convertirse en alimentacion de la
primera torre de separacidn, la torre despropanizadora. En esta torre se separan por domos
una corriente de C;. y por fondos una corriente de Cas+, con lo que se disminuye la carga y
por ello los servicios de calentamiento y enfriamiento de las torres desetanizadora y
desmetanizadora. La corriente de C;. es nuevamente comprimida y enviada a los
convertidores de acetileno, para que de ahi se someta a un enfriamiento criogénico con la
finalidad de retirarle el hidrégeno residual y enviar a los condensados como alimentaciéon a
la torre desmetanizadora, en donde se obtiene metano por domos y una corriente C> por
fondos. Esta ultima corriente, es enviada a la torre desetanizadora para obtener por domos
una mezcla de etano — etileno y por fondos una corriente de C;. La mezcla de etano —

etileno, es enviada a un convertidor de acetileno v ahi al fraccionador etano -- etilena,

donde se recupera por domos etileno de alta pureza y por fondos etanc que se recircula a la-

zona de los hornos de pirolisis para su aprovechamiento. La corriente de C; es hidrogenada
para removerle el metil acetileno y propadieno que contenga, para después ser enviada a un
fraccionador propano — propileno en donde se obtiene por domos propileno de alta pureza y
por fondos propano de recirculaciéon. La corriente de Ci+ es enviada a una torre
desbutanizadora para producir una mezcla de compuestos Cs por domos y Gasolina de

Pirolisis por fondos.

Cabe seifialar que a pesar de que con este proceso se puede obtener una mayor cantidad de
subproductos deseables como el propileno, butadieno y aromaticos (estos ultimos e
encuentran presentes en la Gasolina de Pirdlisis), no se posee ain en México alguna planta
que lo utilice. En la figura 1.2, se presenta un diagrama de bloques del esquema tipico de la

pirélisis de una corriente liquida.

10




Etano de Recirculacién
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Figura 1.2 Generacion de la Gasolina de Pirdlisis a partir de nafta o gaséleo
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1.2 PRODUCCION DE LA GASOLINA DE PIROLISIS EN MEXICO.

L.a Gasolina de Pirdlisis, al ser un subproducto del proceso de obtencidén de etileno, se
genera en aquellos lugares donde se obtiene dicha olefina. En México, la Gnica compaiiia
autorizada para producir etileno, y por lo tanto, la unica que genera Gasolina de Pirdlisis, es
Petroleos Mexicanos (PEMEX), a través de los siguientes complejos petroquimicos de la

subsidiaria PEMEX PETROQUIMICA: “La Cangrejera”, “Morelos” y “Pajaritos”.

En la figura 1.3, se muestra un mapa en el cual se pueden localizar los complejos

petroquimicos antes citados.

1.2.1 Produccion histérica de la Gasolina de Pirdlisis en México.

La Gasolina de Pirdlisis se comenzé a generar en México desde que se puso en marcha la
primera planta de etileno por PEMEX en 1966, cuando entré en operacion la planta de
etileno del complejo Reynosa con una capacidad de 27,160 ton/a de etileno, equivalentes a

3,402 ton/a de Gasolina de Pirdlisis.

Posteriormente en 1967, con la creacién del complejo de Pajaritos, se puso en operacion la
segunda planta de etileno en México semejante a la del complejo Reynosa, conocida como
Etileno I; para 1972, el complejo de Pajaritos tuvo una ampliacién importante, en la que se
llevé a cabo la construccién de la planta de Etileno II. Esta nueva planta pretendia aumentar
el volumen de produccién de etileno del complejo, al afiadir una produccién de 182,000
ton/a de 'etileno a las 27,160 ton/a que producia la planta de Etileno I, lo que también

propicié que aumentara significativamente la cantidad del subproducto principal del
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proceso, la Gasolina de Pirdlisis rica en compuestos C3 y C4 (3,402 ton/a de Gasolinaen la
planta de Etileno I y 22,801 ton/a en la planta de Etileno II). Cabe sefialar, como se
detallara mas adelante, que las corrientes de Gasolina de Pirélisis producidas en las dos
plantas de etileno de Pajaritos y en la de Reynosa, eran corrientes de hidrocarburos no
estabilizadas que se obtenian en los fondos de las torres desetanizadoras de dichas plantas,
y se enviaban a la refineria mas cercana al complejo con la finalidad de mezclar estas
corrientes con las gasolinas del pool de mezclado, debido a su alto contenido en
monolefinas y compuestos aromaticos, los cuales le conferian un alto octanaje a las

gasolinas del pool de mezclado.

En 1978 inici6 operaciones la planta de etileno, en el complejo de Escolin, Veracuz. Esta
era la tercera planta de etileno en el pais y tenia la misma capacidad y disefio que la planta
de Etileno I1 de Pajaritos (182,000 ton/a de etileno). Por lo que este complejo generaba una
Gasolina de Pir6lisis con la misma composicion y cantidad que la de la planta de Etileno II
en Pajaritos (22,801 ton/a). Y al igual que planta de Etileno II, esta corriente de Gasolina de
Pirdlisis fue también enviada a los centros de refinacion cercanos para ser mezclada con el

pool de gasolinas.

Para el afio de 1981, entr6 en operacion la cuarta planta de etileno de México (con una
capacidad de 500,000 ton/a de etileno), ubicada en el complejo petroquimico La
Cangrejera. Este complejo iba a producir un mayor volumen de etileno, lo que trajb como
consecuencia que se produjese todavia mas Gasolina de Pirdlisis. Pero a diferencia de las
plantas de etileno de Pajaritos y Escolin, el disefio de la planta de La Cangrejera incluia una

torre despropanizadora y de una desbutanizadora, para llevar a cabo un fraccionamiento
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posterior de los fondos de la torre desetanizadora, a fin de separar los compuestos C3 y Ca

de la corriente de Gasolina de Pir6lisis.

Debido a la cercania y a que en el complejo de La Cangrejera ya se disponia de equipo para
fraccionar los compuestos valiosos de los fondos de la torre desetanizadora, la Gasolina de
Pirdlisis rica en C; y C4 procedente del complejo de Pajaritos, comenzé a ser enviada al
complejo de La Cangrejera, con la finalidad de separar dichos compuestos valiosos. El
resto de la corriente despropanizada y desbutanizada, constituia la corriente de Gasolina de
Pirdlisis del complejo La Cangrejera (16,500 ton/a), la cual era entonces enviada a la

refineria de Minatitlan para incorporarla al pool de gasolinas de mezclado.

Finalmente en 1988 inicié operaciones la ultima planta de etileno construida por PEMEX
en el complejo petroquimico de Morelos. La planta de etileno de Morelos estaba disefiada
para operar con una produccion de etileno similar a la de La Cangrejera, es decir 500, 000
ton/a, lo que trajo como consecuencia, que la planta obtuviese una cantidad de Gasolina de
Pirdlisis muy similar a la de La Cangrejera, salvo que a esta planta no se le incorporaba la
Gasolina de otro de los complejos, como en el caso de La Cangrejera. Y de la misma forma
" que en el complejo de La Cangrejera, la Gasolina de Pirélisis obtenida en este complejo fue

también enviada a la Refineria de Minatitlan, para su mezclado en el pool de gasolinas.

Durante muchos afios las refinerias siguieron aceptando la Gasolina de Pirdlisis que se
generaba en las plantas petroquimicas, hasta que una serie de normas y restricciones de tipo
ecoldgicas impidieron continuar con esta practica. Estas normas y restricciones tenian por

objetivos mejorar la calidad de las gasolinas de motor, mediante la reduccidn del contenido
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de aromaticos y de olefinas capaces de generar gomas, en las gasolinas que se enviaban al
pool de mezclado. Esto propicid que las refinerias mexicanas dejaran de recibir la Gasolina
de Pirdlisis de las plantas petroquimicas, argumentando que esta corriente aumentaba el
contenido de compuestos no deseados en la gasolina de motor, tales como los aromaticos y
las diolefinas. Bajo esta situacion, los complejos optaron por utilizar a la Gasolina de
Pirdlisis como combustible para el area de servicios auxiliares, por su alto poder calorifico

y al no contar con algiin proceso que permitiese aprovechar esta corriente.

Cabe sefalar, que en los ultimos 15 6 20 afios, algunas de las plantas de etileno mas
antiguas del pais, redujeron su operacién o dejaron de operar totalmente, debido a diversos
problemas por los que ha pasado la industria petroquimica nacional en los ultimos afios.
Esto impactd directamente en la cantidad de Gasolina de Pirdlisis que se genera en el pais,
ya que ésta disminuyé. Como ejemplo de lo anterior, esta el caso de la planta de etileno del
complejo “Escolin”, la cual actualmente no posee una produccién constante de etileno, y
por lo tanto de Gasolina de Pirdlisis, debido a que ha tenido muchos problemas de
operacion por emplear diferentes cargas en el proceso en tan solo algunos de los hornos de
pirolisis de los que dispone. Otro ejemplo de esto, es el caso de las plantas de etileno del
complejo “Reynosa” y la planta Etileno I del complejo de “Pajaritos™, las cuales han dejado
de funcionar totalmente al no ser costeable su operacion. Como consecuencia de esto,
actualmente en el complejo de Pajaritos, s6lo opera la planta de Etileno II, cuya produccion
de etileno se ha establecido en 182,000 ton/a de etileno, lo que equivale a una generacion
de Gasolina de Pirdlisis de 22,801 ton/a. Cabe mencionar que esta corriente recientemente
se ha dejado de enviar al complejo de La Cangrejera para su mezclado, y ha comenzado

emplearse también, como combustible.
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Hoy en dia, se prevé que en los proximos dos afios habra un aumento en la generacién de
Gasolina de Pirdlisis en México, debido a que se efectuara una ampliacioén de las plantas de
etileno mas grandes del pais, es decir las plantas de los complejos La Cangrejera y Morelos,
las cuales aumentaran su produccion de 500,000 ton/a a 600,000 ton/a de etileno. Esto
equivaldra a que cada una de estas plantas tenga una produccion de Gasolina de Pirdlisis de

24,103 ton/a.

1.2.2 Produccion de Gasolina de Pirélisis considerada para este estudio.

De acuerdo a lo presentado, se puede decir que, para fines de este estudio en donde se

disefiara un procesamiento de la Gasolina de Pirélisis generada en México, solo las plantas -

de etileno de los complejos de “La Cangrejera”, “Morelos” y “Pajaritos” (planta Etileno II)
son las Unicas que operan constantemente y generan una cantidad apreciable de Gasolina de
Pirdlisis en todo el pais, por lo que también Uinicamente se considerara la produccion de
estos complejos como la cantidad de Gasolina de Pirdlisis a tratar en este estudio. Tales
cantidades se presentan en la tabla 1.2, sefialando que en dicha tabla se incluye la

produccion incrementada de los complejos “La Cangrejera’™ y “Morelos™:

Tabla 1.2 Produccion de Gasolina de Pirolisis en México.

Complejo Petroquimico Produccion de etileno Produccion de g. de pirolisis
(ton/ario) (ton/ario)
La Cangrejera 600,000 24,103
Morelos 600,000 24,103
Pajaritos 182,000 22,801 *

* Corriente proveniente de los fondos de la deetanizadora. sin ningiin fraccionamiento posterior.

18



1.3 CARACTERISTICAS DE LA GASOLINA DE PIROLISIS GENERADA EN

MEXICO.

La Gasolina de Pirdlisis producida en los complejos petroquimicos de Pemex es una mezcla
de hidrocarburos que abarca desde compuestos Cs para el caso de los complejos La
Cangrejera y Morelos, y C; para el caso del complejo Pajaritos, hasta compuestos con
aproximadamente un punto de ebullicién de 200 °C. Sin embargo, en términos generales,
ambbs tipos de gasolina presentan propiedades semejantes. Son corrientes que, debido su
alto contenido en monolefinas y diolefinas conjugadas y no conjugadas, son susceptibles de
polimerizar facilmente a altas temperaturas y en presencia de agentes oxidantes. Lo anterior
ocasiona que ambos tipos de Gasolina de Pirdlisis no puedan ser almacenadas sin requerir
de aditivos que inhiban la polimerizaciéon de los: compuestos antes mencionados. Estas y
otras propiedades de la Gasolina de Pirdlisis generada en México, se presentan en la tabla

1.3
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Tabla 1.3 Propiedades de las Gasolinas de Pirolisis generadas en México.

Propiedad Gasolina de “La Cangrejera’ y Gasolina de “Pajaritos
“Morelos”
% peso Parafinas 2.33 14.44
% peso [soparafinas 5.23 76.02
% peso Olefinas 39.55 9.54
% peso Naftenos 2.61 -
% peso Aromaticos 50.28 -

Compuestos sulfurosos

(ver tabla 1.3.2)

(ver tabla 1.3.2

Alcoholes

(ver tabla 1.3.2)

(ver tabla 1.3.2)

Nitrégeno Total 3 ppm 3 ppm
Cloruro Total < 1 ppm wt -
RON 98.6 -
MON 81.5 -
Fosforo < 0.0008 g/gal -
Arsénico Trazas < 10 ppb wt -
Plomo Trazas < 10 ppb wt -

Como se puede ver en las tablas anteriores, la Gasolina de Pirdlisis en ambos casos se
caracteriza por tener altos valores de dienos y monolefinas y un moderado contenido en
compuestos sulfurados, nitrogenados y alcoholes. Esto trae como consecuencia que la

Gasolina de Pirédlisis cruda requiera de una serie procesamientos para su aprovechamiento.
1.3.1 Composicion de la Gasolina de Pirolisis de México.

Como se presento anteriormente, en el mundo basicamente existen dos tipos de Gasolina de
Pirdlisis, uno que procede de la pirdlisis de etano, propano y/o butano, y otro que procede
de la pirélisis de nafta y/o gaséleo. El primer tipo se caracteriza por contener compuestos
como olefinas y aromaticos de bajo peso molecular, mientras que el otro tipo contiene una

mayor cantidad de olefinas y aromaticos pesados.
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En México, la abundancia de gas natural y la obtencion de etileno con pocos subproductos,
permitié sostener el empleo del etano como alimentacion de las plantas en las que PEMEX
produce etileno. Por ello, la Gasolina de Pir6lisis generada en México se caracteriza por
tener una gran cantidad de olefinas de 4 a 10 carbonos, benceno y tolueno, principalmente.
Cabe sefialar también, que en las primeras plantas de etileno que se construyeron en
Meéxico, de las cuales actualmente solo opera la del complejo Pajaritos, la corriente de
Gasolina de Pir6lisis contiene una gran cantidad de compuestos ligeros tales como propano,
propileno y butanos, debido a que en estas plantas no se fracciona totalmente la corriente
que proviene de los hornos de pirdlisis, sino que solo se separan el etano y etileno, y los
compuestos mas ligeros que éstos. De esta manera, en este tipo de plantas de etileno, se
obtiene una mezcla de hidrocarburos rica en olefinas C;, Cs4 y Cs.y aromaticos

principalmente.

Tomando en cuenta lo anteriormente descrito, a su vez se puede decir que en México se

generan dos tipos de ““Gasolinas de Pirdlisis™:

e La que se produce en las plantas de etileno mas recientes (las plantas de los complejos
La Cangrejera y Morelos), la cual ya ha sido estabilizada; es decir, no posee butanos ni
compuestos de menor peso molecular en abundancia, por lo que es rica en compuestos
Cs y aromaticos

e Y otra que se produce en la planta de etileno de Pajaritos, la planta de etileno menos
reciente que sigue operando. A esta corriente no se le han retirado los propanos y
butanos que posee, por lo que posee gran abundancia de éstos. En la tabla 1.4, se

presentan las composiciones de ambos tipos de gasolina.
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Tabla 1.4 Composicion de la Gasolinas de Pirdlisis generadas en México.

Compuesto Gasolina producida en “La Gasolina producida en
Cangrejera”y “Morelos”(% mol) “Pajaritos”(% mol)
H, 0.00 0.00
CH, 0.00 0.00
C,'s 0.00 0.34
Propileno 0.04 39.67
Cs’s 0.00 12.36
Butenos 2.31 17.09
i-Butano 1.58 0.00
n-Butano 1.12 3.56
Butadienos 0.49 12.09
i-Pentano 0.11 0.00
Pentadienos 8.19 1.37
Pentenos 6.75 0.72
n-Pentano 0.06 0.00
Ciclopenteno 6.26 0.94
Ciclopentadieno 0.00 4.97
Olefinas Cg 6.63 0.67
n-Hexano 0.05 0.00
Benceno 45.08 5.96
Olefinas C+ 0.33 0.00
Isoparafinas Ce- 2.40 0.00
Tolueno 4.07 0.23
Naftenos Cs. 2.77 0.00
Etilbenceno 0.42 0.00
Xilenos 0.17 0.00
Diciclopentadieno 8.29 0.00
1-Dequeno 0.05 0.00
Parafinas C,. 0.98 0.00
Aromiticos Cs. 1.79 0.02
Compuestos sulfurosos 6.09E-02 1.81E-02
Agro 0.00 0.00
H.S 0.00 0.00
Compuestos nitrogenados 3.18E-04 4.08E-05
NH; 0.00 0.00
Alcoholes 7.32E-03 9.44E-04

Como se puede ver en la tabla 1.4, ademas de los compuestos ya presentados, ambos tipos
de corriente vienen acompafiados por alcoholes y compuestos organicos de azufre, los

cuales son considerados como contaminantes de la Gasolina de Pir6lisis. En la tabla 1.5 se
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presentan dichos compuestos asi como la concentracién con que se encuentran en la
Gasolina de Pir6lisis. Los datos estan basados en un analisis de composicion real, y para el
caso de este estudio, se considero que ambos tipos de gasolinas contienen la misma

proporcién de estos compuestos contaminantes.

Tabla 1.5 Compuestos de azufre y oxigeno de las Gasolinas de Pirdlisis de México.

Compuestos Sulfurosos* ppm en peso
Etil Mercaptano 12.891
Etil Metil Sulfuro 27.829
Sulfuro de Etilo 1010.36
Tioteno 199.056
2-Metil-Tiofeno 15.977
3-Metil-Tiofeno 11.586
2-Etil-Tiofeno 3.321
Otros compuestos 204.084

Alcoholes ppm en peso

Metanol 28
Etanol < 10 ppm wt
Propanol < 10 ppm wt
Butenol < 10 ppm wt

* Los compuestos sulfurosos suman un total de 1485.104 ppm. que
equivalen a 517 ppm de azufre.

De las tablas anteriores, se puede apreciar que las corrientes generadas en Meéxico de
Gasolina de Pirdlisis poseen un alto porcentaje en peso de compuestos olefinicos. En las
plantas de etileno de los complejos de Morelos y La Cangrejera, se posee una Gasolina de
Pir6lisis con 39.55 % en peso de compuestos olefinicos, de los cuales el 54.3% son
diolefinas y el resto compuestos monolefinas, mientras que la corriente proveniente del
complejo Pajaritos posee un 76.02 % de compuestos olefinicos, de los cuales 29.26 %
corresponde a diolefinas y el resto a monolefinas. Esto hace que ambos tipos de gasolinas
no puedan ser mezclados directamente con el resto de las gasolinas de una refineria, pues su

alto contenido en olefinas y compuestos sulfurosos afectaria la calidad de la mezcla.
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Ademas de esto, la presencia de compuestos precursores de cancer y de algunos
padecimientos respiratorios como benceno, tolueno, naftaleno, estireno, etc., impide que
esta gasolina pueda ser quemada directamente. Es por ello que si se desea aprovechar esta

corriente, se debe de:

e Fraccionarle aquellos compuestos que pueden representar una ganancia adicional al ser
vendidos.

e Separarle aquellos compuestos que son nocivos a la salud del ser humano, pero que
pueden servir como materia prima para otros procesos.

e Tratar aquellos contaminantes como las olefinas y los compuestos sulfurosos y
nitrogenados, para generar una corriente de hidrocarburos susceptible de ser empleada-

como combustible 0 como materia prima para otros procesos.

1.4 GENERACION DE GOMAS A PARTIR DE OLEFINAS PRESENTES EN LA

GASOLINA DE PIROLISIS.

Como se aprecio en la informaciéon presentada en parrafos anteriores, la gasolina de
Pirdlisis es sumamente rica.cn compuestos insaturados, dentro de los cuales se encuentran
alquenos, alquinos, dienos conjugados, dienos no conjugados, cicloalquenos, dienos
ciclicos y alquenil aromaticos. Si bien estos compuestos pueden ser aprovechados para
obtener resinas sintéticas a partir de ellos, en la Gasolina de Pirdlisis generada en México
no se encuentran en una cantidad tal que permita separarlos para su aprovechamiento. Por

el contrario, al no poder ser separados de la Gasolina, estos compuestos se consideran como
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contaminantes, ya que presentan uno o mas dobles enlaces, lo que los hace capaces de
polimerizar y generar gomas cuando estdn a alta temperatura y en presencia de un agente
oxidante. En la tabla 1.4, se muestran algunos de los compuestos olefinicos y dioleﬁnic.:os
capaces de formar gomas que contiene la gasolina de Pirolisis generada en México, dentro
de los cuales se puede decir que los compuestos mas reactivos son las diolefinas conjugadas
junto con los compuestos de la familia del estireno (por ejemplo el cis y trans-1.3-
pentadieno. isopreno, ciclopentadieno, estireno, a-metil-estireno, entre otros). Las gomas
que llegan a formar estos compuestos poseen un peso molecular relativamente bajo, y
pueden ser liquidas o sélidas. El proceso general mediante el cual un compuesto con dobles

enlaces genera gomas es el que se presenta en la figura 1.4.

Figura 1.4 Reaccion general de la polimerizacion de uma olefina.

01, CALOR CH;-CH-CH>-CH-
n [ R-CH=CH2 ] > I 2 CI

R R n

La reaccion comienza cuando el agente oxidante genera un radical libre; inmediatamente
después, este radical libre (iniciador) ataca la molécula de la monolefina y/o de la diolefina,
generando a su vez un nuevo radical likrc, el cual ataca a las demas moléculas conformando
compuestos de mayor peso molecular. El proceso de polimerizacidén que ocurre se describe

en la figura 1.5.
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Figura 1.5 Pasos del proceso de polimerizacion de una olefina.

Agente oxidante ————» Radw*

Rad + CH,»=CH »Rad-CH »-CH* Pasos iniciadores de cadenas

R R
Rad-CH 2-(|3H* + CH 2=CIIH — Rad-CH ,-CH-CH z-ClI‘I *  Paso propagador de

R R R R cadenas

Tabla 1.6 Ejemplos de algunos compuestos formadores de gomas presentes en las
Gasolinas de Pirdlisis de México.

Diciclopentadieno L% Isopreno =<_

Ciclopenteno .. @ . cis-2-Buteno /;

Cis-1,3-Pentadieno \\‘——/\ 1-Metil-Ciclopenteno

/
Trans-1,3-Pentadieno \/\/ 1,4-Pentadieno J_/

Trans-2-Penteno \/\/ cis-2-Penteno 7

Trans-2-Hexeno \/\/\ Indeno .
py ‘
Ciclopentadieno 2-Metil-2-Buteno

N\
Butino \_=_/ Estireno ©/\

O
S




Las gomas que generan estos compuestos s€ convierten en un problema si la corriente

donde se encuentran es usada como combustible sin previo tratamiento; por ello es

recomendable someter a la Gasolina de Pirdlisis a un procesamiento para eliminar las

diolefinas y monolefinas que contenga, en caso que se decida usar dicha corriente como

materia prima para generar algiin combustible a partir de ella. Tales gomas se pueden

clasificar en dos tipos, los cuales presentan caracteristicas diferentes:

Gomas solubles: son aquellas gomas formadas por oxidacidon que usualmente son
solubles en la corriente de hidrocarburos donde se originaron. Si este tipo de gomas se
generan en las gasolinas destinadas para motor, pueden depositarse en el carburador o
en el inyector de combustible de un auto, al evaporarse la gasolina en el motor. Tales
depositos pueden afectar la. aceleracion, bajar. la potencia, bajar la economia de
combustible y aumentar la emision de hidrocarburos y monéxido de carbono en un

auto.

Gomas insolubles: son aquellas gomas que se generan por una oxidacidn mucho mas
severa de las monolefinas y diolefinas presentes en una corriente de hidrocarburos. Las
gomas insolubles tienen aspecto de particulas de color café o negro y flotan en la
gasolina donde se generan, o pueden asentarse en los fondos del contenedor de dicha
gasolina. Cuando una maquina es alimentada con gasolina que contiene este tipo de
gomas, el filtro de combustible removera las gomas. Sin embargo, este tipo de
dispositivos pueden taparse si la gasolina contiene demasiadas gomas. Esto puede
causar que la maquina pierda potencia por que no recibe suficiente cantidad de

combustible.
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1.5 GENERACION DE LA GASOLINA DE PIROLISIS.

El proceso de formacion de los compuestos que constituyen la Gasolina de Pir6lisis y los
demas productos de la pirdlisis de hidrocarburos es complejo, e inclusive hay algunos
compuestos de los que no se tiene plenamente identificada la manera de cdmo se generan;
sin embargo estudios recientes acerca de las reacciones involucradas en dicho proceso, han
permitido identificar reacciones basicas para la formacion del etileno y los demas productos

de la pirdlisis de hidrocarburos.

La formacién de los compuestos mencionados, se origina por cracking térmico en los

hornos de piro6lisis de las plantas de etileno. Ahi, mediante reacciones de ruptura del etano,

de acoplamiento de radicales libres, de abstraccién de hidréogeno y de descomposicion / -

adicion, se da origen a una serie de compuestos de diversa indole que componen a la
corriente de salida del reactor de pirdlisis, que también contiene al etano que no reacciond y
al vapor de dilucion agregado. El proceso comienza con una reacciéon en equilibrio entre la

ruptura de la molécula del etano y el acoplamiento de radicales metilo:

CH;3;-CH; ——» CH3z;» + CH;3* (1.1)
De esta marera, se generan radicales libres los cuales comienzan a reaccionar con el resto
de las moléculas de etano que no lo han hecho. Se produce asi, una reaccién de abstraccién
de hidrégeno entre el etano y los radicales metilo; de esta manera se origina el radical

precursor de la molécula de etileno, el radical etilo:

CH;-CH; + CHm —» CHy+ CH3-CH* (1.2)
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Este radical se descompone unimolecularmente, originando etileno:

CH;-CHyx ———» CH,=CHx + F* (1.3)

El radical libre hidréogeno que se genera, ataca de inmediato a parte de las moléculas de
etileno recién formadas para originar de esta manera al radical vinilo, precursor del
acetileno pero también de otros compuestos mds pesados, como los que contiene la gasolina
de pirdlisis. Esto se lleva a cabo mediante una abstraccion de hidrogeno de la molécula de

etileno:

CH,=CH; + H* ——» H; + CH>=CH* (l.4)
A su vez, también el radical libre hidrégeno puede reaccionar con el etano presente, a
través de una reaccién de abstraccion de hidrogeno, dando como producto al radical etilo,

precursor del etileno:

CH;-CH3 + H» ——» H> + CH;-CH,* (1.5)

Un cuarto grupo de reacciones ocurre a la par de las reacciones antes citadas, aunque no tan
comunes como las reacciones de ruptura y acoplamiento, produciendo y consumiendo

radicales libres. Estas son las reacciones de desproporcion:

CHy=CH> + CHy=CHy—=CH,=CHw + CH3-CH* (1.6)

CH;-CH3; + CH>=CH; —— CH;-CH* + CH3;-CHx> (1.7)
Una vez que se

han generado los radicales, reaccionan entre si formando compuestos ligeros como el
etileno y propileno, pero también mediante reacciones de acoplamiento y adicion, pueden

generar radicales y olefinas de peso molecular mayor que dan origen a los compuestos que
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encontramos en la Gasolina de Pirélisis. Un ejemplo de esto, es la reaccién entre radicales

vinilos para generar butadieno:

CH>=CH#* + CH,=CH* — CH;=CH-CH=CH; (1.8)

Es probable que las ciclaciones procedan de reacciones unimoleculares de largos radicales
insaturados. La reaccion es de adicion interna. Nohara y Sakai (1980) estudiaron la
formacion de compuestos ciclicos de 5 carbonos y encontraron que estos probablemente
provengan de la cicloadicion de radicales alilos a olefinas. Por ejemplo, la descomposiciéon
del radical insaturado ciclopentil da origen al ciclopenteno. Alternativamente, los

compuestos ciclicos de 6 carbonos pueden ser formados por isomerizacion y aromatizacién.

&

CH3-CH=CH-CH=CH-CH y* m=——== » (1.9)

Los anillos de carbono pueden ser también formados directamente. Junto con la ciclacién
por radicales, un mecanismo molecular Diels — Alder entre el butadieno y diversas olefinas

genera anillos de 6 carbonos.

N
/

A X+ —_— " (1.10)
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CAPITULO I1.

ESQUEMAS POSIBLES DE TRATAMIENTO DE LA GASOLINA DE

PIROLISIS.

A partir de los afios 60’s, el aumento de la produccion de etileno y el empleo de cargas
liquidas mas pesadas que el etano para generar etileno, trajo como consecuencias que el
volumen de Gasolina de Pirdlisis que se generaba aumentara significativamente en todo el
mundo y que, dicha corriente tuviera cada vez, una composiciéon mas rica en olefinas,
aromaticos e hidrocarburos mas pesados de alto valor en el mercado. En un principio, la
Gasolina de Pirdlisis se incorporaba al “pool de gasolinas™ sin efectuarle ningin
tratamiento previo. Posteriormente se observo que al adicionarse este tipo de corrientes al
pool de mezclado, la cantidad de compuestos precursores de gomas indeseables en la
gasolina de motor se incrementaba, por lo cual se decidio procesar a la Gasolina de

Pir6lisis, para eliminarle las diolefinas generadoras de gomas que contenia.

Dicho procesamiento consistia en la hidrogenacién de las diolefinas presentes en la
Gasolina de Pirdlisis, para eliminarle los compuestos precursores de gomas y generar una
corriente rica en monolefinas y aromaticos, la cual podia enviarse al pool de mezclado
como una gasolina de motor estable. Pero conforme avanzoé el tiempo, las gasolinas del
pool de mezclado comenzaron a ser sujetas a una serie de restricciones ambientales cada
vez mas severas, en las que no s6lo se buscaba reducir de manera significativa el contenido
de diolefinas, sino que también se pretendia reducir la cantidad de benceno y compuestos

sulfurosos de las gasolinas destinadas para su uso en motores de combustion. Por lo
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anterior y debido al alto contenido de aromaticos que la Gasolina de Pirélisis posee, el
procesamiento de esta corriente se modificé a un procesamiento de dos etapas (ver figura
2.1). Este nuevo procesamiento era semejante al anterior, pues contenia una primera etapa
en la que se hidrogenaban las diolefinas presentes; pero después de esta etapa, a la corriente
resultante se le fraccionaba el corte Cs., que se enviaba al pool de mezclado, para de esta
manera obtener una corriente de hidrocarburos Ce+ rica en aromaéticos pero con alto
contenido de azufre, que era sometida a una segunda etapa de hidrogenacion para llevar a
cabo la saturacion de las olefinas remanentes y la desulfuracion de la corriente. Lo anterior
permitia obtener una corriente rica en aromaticos, libre de olefinas y de compuestos
sulfurosos, que se enviaba a una planta recuperadora de aromaticos para separarle el
benceno, tolueno y xilenos que contenia la corriente, lo que a su vez representdé mayores

ganancias para las plantas productoras de etileno.

Sin embargo en afios recientes, en varios paises incluyendo México, se ha impedido que la
gasolina de motor posea un alto contenido tanto de diolefinas como de monoolefinas, razén
por la cual se han tenido que investigar nuevos esquemas de procesamiento de la Gasolina

de Pirdlisis.

Ultimamente, se ha comenzado a utilizar una variante del esquema de hidrotratamiento en
dos etapas, que permite resolver el problema antes mencionado mediante la eliminacién
total de las diolefinas y monoolefinas presentes en la gasolina de Pirdlisis. Por otra parte,
debido al desarrollo de técnicas de separacion de compuestos con puntos de ebullicidén
cercanos, y al creciente uso de resinas y derivados de diferentes olefinas como las que

posee la Gasolina de Pirélisis, se ha empezado a considerar también a esta mezcla de

33



hidrocarburos, como una excelente fuente de olefinas y aromaticos a parte del benceno y
xilenos, que si se separan, pueden representar una ganancia extra para los centros
generadores de etileno. Para ello se han disefiado esquemas de prefraccionamiento que
permiten separar estos compuestos y a la vez disminuir el contenido de olefinas de la

Gasolina de Pirdlisis.

De esta manera, se puede decir que actualmente existen dos alternativas que permiten
aprovechar los diferentes tipos de Gasolina de Pirdlisis de acuerdo a las caracteristicas que
presentan; en estas alternativas se hace una combinacidon de esquemas de separacion de
productos valiosos y de hidrotratamiento de los compuestos no deseables. Esta alternativas

se presentan a continuacién:

e Fraccionamiento previo al hidrotratamiento de diversos compuestos de valiosos.

e Hidrogenacién e hidrodesulfuracion de la corriente completa de Gasolina de

Pirdlisis.
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Figura 2.1 Esquema inicial del hidrotratamiento de la Gasolina de Pirdlisis
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2.1 HIDROGENACION TOTAL DE LA GASOLINA DE PIROLISIS.

Este esquema de tratamiento es el mas recomendado para tratar y aprovechar corrientes de
Gasolinas de Pirdlisis que no poseen una cantidad suficiente de olefinas valiosas que
justifique su separacion, pero que si poseen una cierta cantidad de olefinas que pueden
formar gomas, y que ademas vienen acompariadas por una gran cantidad de compuestos de

azufre y nitrogeno.

El objetivo principal de esta alternativa es producir, a partir de la Gasolina de Pirdlisis, una
corriente de hidrocarburos Cs y Cg¢ desolefinazada y desulfurada susceptible de ser
empleada como combustible, una corriente desolefinizada y desulfurada rica en aromaticos
a partir de la cual se puedan extraer compuestos aromaticos de mayor valor agregado, y
adicionalmente, dependiendo de la cantidad de hidrocarburos C; que contenga la Gasolina
de Pirdlisis cruda, se puede obtener como subproducto Gas LP con baja cantidad de azufre.
Lo anterior se logra a través de un proceso de hidrotratamiento de la Gasolina de Pirolisis,
en cual se llevan a cabo la eliminacidn de todas las monolefinas y diolefinas presentes, y la
reduccion significativa del contenido de alcoholes y compuestos de azufre y nitrogeno que

dicha corriente posee.

El proceso de hidrotratamiento que se emplea es muy semejante al proceso que se aplica a
otros derivados del petrdleo como naftas, gaséleos y diesel, pues contiene dos secciones, la
de reaccion y la de fraccionamiento. La seccién de reaccidn esta a su vez compuesta por un
proceso combinado de Hidrogenacion — Hidrodesulfuracion que se lleva acabo en dos

etapas (ver figura 2.2).
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El objetivo de la primera etapa es la hidrogenacion selectiva de las diolefinas y compuestos
alquenil aromaticos en un reactor de lecho fijo, a una presiéon que varia entre 600 y 850
psig, y a una temperatura de entre 150 a 425 °F. Las reacciones de hidrogenacion se llevan
a cabo sobre un catalizador selectivo de Ni / Mo sobre alimina, bajo condiciones de flujo a
dos fases; en esta etapa, no se lleva a cabo ninguna reaccién de hidrodesulfuracion. Para
lograr controlar el aumento de temperatura entre 25 y 50 °F, ocasionado por el calor de
hidrogenacién de las diolefinas, parte del efluente del reactor se recircula, precalentando la

carga y aumentando la cantidad de masa en la que se disipara el calor de reaccion.

La segunda etapa tiene por finalidad la hidrogenacion de los compuestos de nitrogeno,
oxigeno y de las monolefinas remanentes, asi como también la hidrodesulfuracion de los
compuestos de azufre que contiene la corriente procedente de la primera etapa de
hidrogenacion. Estas reacciones se llevan a cabo en fase gaseosa, a una presion de entre
600 - 900 psig y a una temperatura de entre 500 — 750 °F, sobre un catalizador especial de
Co/Mo sobre alimina. Al igual que en la primera etapa, parte del efluente del reactor ya
condensado puede recircularse al reactor para controlar el aumento de temperatura entre 20
y 100 °F. Para ello, entre cada lecho catalitico se inyecta una corriente liquida de Gasolina
de Pirodlisis desulfurada y desolefinizada procedente del tanque separador de alta presion, la
cual se vaporizara al ponerse en contacto con el efluente del lecho catalitico en cuestién,

provocando que la temperatura del sistema disminuya (efecto de ““apagado™).

La seccion de fraccionamiento consiste en una serie de separaciones fisicas mediante las

cuales se logran retirar los gases amargos de la mezcla tratada y se separan los diversos
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productos que se obtuvieron en la seccion de reaccion. Esta seccion esta conformada por el
tanque de baja de baja presion, en el que se retira una corriente de gas amargo rico en Ho,
CH, y H»S (el cual se formé en la hidrodesulfuracion de los compuestos de azufre); por una
torre desbutanizadora, en la cual se obtiene gas amargo como destilado en fase vapor, gas
LP como destilado en fase liquida y una corriente desolefinizada y desulfurada de
hidrocarburos Cs. como fondos. Y finalmente, por una torre deisohexanizadora, en la que
se obtienen una corriente desulfurada y desolefinizada rica en compuestos Cs y en i-Ce, y

una corriente desolefinizada y desulfurada de compuestos Cs+. rica en aromaticos.
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Figura 2.2 Esquema del hidrotratamiento de la Gasolina de Pirdlisis
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2.2 FRACCIONAMIENTO PREVIO AL HIDROTRATAMIENTO.

Esta opcion contempla la separacion de todos aquellos compuestos valiosos que posee la
Gasolina de Pirdlisis y el hidrotratamiento posterior de ciertos cortes, a fin de obtener un

aprovechamiento total de la corriente.

Como ya se ha mencionado, tipicamente la Gasolina de Pirolisis contiene una serie de
olefinas de 5, 6, 8 y 10 carbones, que si se encuentran en gran cantidad, puede ser
redituable separarlas y venderlas en el mercado, debido a que poseen una ilimitada gama de
aplicaciones. Dentro de estos compuestos sobresalen por su importancia el isopreno, el

ciclopentadieno, 1,3-pentadieno (cis y trans), el estireno y el diciclopentadieno.

A su vez, existen ciertas corrientes de Gasolina de Pirdlisis como la generada en el
complejo petroquimico de Pajaritos, que no han sido estabilizadas, es decir, no se les han
retirado los compuestos de 3 y 4 carbonos, por lo que ademas de las olefinas antes
mencionadas, tales corrientes también pueden traer grandes cantidades de olefinas de bajo
peso molecular como el propileno y butadieno, que pueden ser recuperadas para su venta

posterior, por su alto valor agregado.

Cabe sefialar que esta alternativa es viable solo si los compuestos que se van a separar se
encuentran en gran abundancia dentro de la Gasolina de Pirolisis, y si también las
ganancias que se obtengan por llevar cabo estas separaciones permitan tener una pronta

recuperacion de la inversion hecha.
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Las separaciones de estos compuestos deben de ser hechas antes de que se aplique un
hidrotratamiento a la Gasolina de Pirdlisis, pues en dicho tratamiento dichos las olefinas
valiosas se hidrogenarian y se perderian al convertirse en pardfinas e isoparafinas. Las
posibles separaciones que se pueden llevar a cabo para prefraccionar la Gasolina de

Pirdlisis, son las siguientes:

e Despropanizacion, para separar el corte de compuestos Cs..

e Desbutanizacidn, para separar el corte de compuestos Cg.

e Despentanizacidn, para separar el corte de compuestos Cs.

e Desheptanizacion, para separar los hidrocarburos Ce-C3.

e Desoctanizacion, para separar el corte Cg con la finalidad de obtener el estireno

presente en la Gasolina de Pirdlisis.

Como ya se menciond, el esquema anterior puede variar dependiendo si la Gasolina de
Pir6lisis en cuestion trae suficiente cantidad de olefinas Cj’s, C4’s, Cs’s o de estireno, ya
que si dichos compuestos se encuentran en muy baja cantidad, no es redituable separarlos

de la Gasolina de Pirdlisis.

2.2.1 Separacion de los cortes C; y C,.

Como se ha mencionado anteriormente, los compuestos de 3 y 4 carbonos regularmente no

se encuentran presentes en la Gasolina de Pirdlisis, sin embargo, en el mundo existen

algunas plantas de etileno en las cuales no se efectiia un fraccionamiento completo de los
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productos provenientes de los hornos pirdlisis (solo se lleva cabo la separacion de los
hidrocarburos Cs.), por lo que se obtienen corrientes de Gasolina de Pirdlisis acompanadas
por grandes cantidades de compuestos de 3 y 4 carbonos. Una gran cantidad de estos
compuestos son olefinas, las cuales pueden ser removidas por el alto valor agregado que
poseen, y por que son compuestos que faciimente forman gomas indeseables a altas
temperaturas. Dentro este tipo de compuestos de 3 y 4 carbonos, destacan por su
importancia en la industria petroquimica el propileno, el 1-buteno y el 1,3-butadieno, de los

cuales se presentan a continuacion sus principales aplicaciones:

- Propileno: polipropileno, isopropanol, 6xido de propileno, cumeno, glicerina
y trimeros y tetrameros para detergentes.
- 1-Buteno: butil resinas, polibutileno.

- 1.3-Butadieno: fabricacion de caucho sintético, pinturas de latex y nilén.

Cabe seiialar que, a pesar de su importancia en el mercado, la separacion de dichos
compuestos de la Gasolina de Pirdlisis, solamente es redituable si éstos se encuentran en
grandes cantidades. Para remover tales compuestos, se recomienda que la corriente de
Gasolina de Pirdlisis que los contiene sea enviada a un tren de separacién conformado por
una torre despropanizadora, una torre desbutanizadora, y uno o varios fraccionadores que
separen los cortes de propanos y/o butanos, a fin de completar el fraccionamiento de tales
corrientes. En la figura 2.3 se muestra un diagrama de bloques del tren de separacién antes

descrito.



La finalidad de emplear una torre despropanizadora es la de separar un corte de compuestos
C; del resto de hidrocraburos mas pesados, a fin de obtener una mezcla rica en propano —
propileno, la cual puede ser enviada posteriormente a un fraccionador para obtener a su vez,
propileno de alta pureza y una mezcla rica en propano. Si los fondos de la torre
despropanizadora poseen una gran cantidad de butanos, éstos pueden ser enviados a una
torre desbutanizadora con la finalidad de obtener por los domos de dicha torre, un corte rico
en compuestos Cy’s, el cual puede ser enviado a otro proceso de recuperacion del butileno y
del 1,3-butadieno para su aprovechamiento. Vale la pena seifialar que los productos que se
obtienen del tren de destilacidn antes descrito, no salen contaminados por los compuestos
de azufre, nitrégeno y oxigeno que normalmente trae la alimentacion a dicho tren, debido a
que estos compuestos son arrastrados por la corriente de hidrocarburos Cs. que sale por los

fondos de la torre desbutanizadora (Gasolina de Pirdlisis).

Esta tltima corriente, puede seguirse fraccionando (como se detallara mas adelante) o
enviarse directamente a un proceso de hidrotratamiento, si es que esta corriente posee una
gran cantidad de compuestos indeseables y no se justifica la separacion posterior de alguno

de los cortes de compuestos Cs’s, Ce - C7 0 Cg’s que posee.
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2.2.2 Separacion del corte Cs.

Este corte es separado de la Gasolina de Pirdlisis con la finalidad de obtener a partir de €l,
varios compuestos que pueden servir como materia prima para la generacién de resinas de
diferentes tipos y otros productos de mayor valor agregado. El corte Cs incluye sustancias
como el isopreno, el piperileno (cis y trans 1,3-pentadieno), el ciclopentadieno, 2-metil-2-
buteno, l-penteno, ciclopentano, n-pentano, etc., que poseen una gran cantidad de

aplicaciones y derivados, los cuales se citan a continuacidn:

- Isopreno.: poliisopreno sintético, elastomeros termoplasticos, goma de
isobutileno-isopreno.

- Ciclopentadieno: diciclopentadieno, resinas alifaticas.

- Piperileno: resinas alifaticas.

- 2-Metil-2-Buteno: resinas, intermediarios de sabor y fragancias,
antioxidantes, quimicos finos.

- I-Penteno: quimicos finos.

- n-pentano/i-Pentano: agente expansor en la producciéon de espuma de

poliuretano y poliestireno expandido.

Para lograr separar este corte, la Gasolina de Pirdlisis cruda se envia como alimentacion a
una torre despentanizadora, de la cual se obtiene un corte rico en compuestos Cs por los
domos y una corriente rica en hidrocarburos Ce+ por los fondos. Una vez obtenido el corte
libre de compuestos mas pesados, éste es enviado a un proceso en donde se separara el

ciciopentadieno presente dependiendo de que se encuentre en suficiente cantidad. La razén
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de separar primeramente este compuesto, se debe a que el ciclopentadieno es un compuesto
que dimeriza ficilmente al suministrarle calor, dando lugar a la generacion de

diciclopentadieno (DCPD). La reaccion quimica que representa lo anterior, es la siguiente:

Calor
2 ~ (2.1)

El ciclopentadieno no puede ser separado del corte por destilacion simple, ya que posee un
punto de ebulliciéon muy cercano-al del isopreno, sin embargo, al dimerizarse y generar el
DCPD, el peso molecular y punto de ebullicion de éste aumenta, razén por la cual es
posible separarlo de la mezcla de hidrocarburos Cs. Para llevar a cabo la dimerizacion del
ciclopentadieno, el corte de hidrocarburos Cs5 procedente de la torre Despentanizadora es
calentado y vaporizado, para ser enviado como alimentacion a la etapa de dimerizacidn.
Para dimerizar el ciclopentadieno, se utilizan reactores de tipo tubular en serie, los cuales
no utilizan catalizador y operan a una presion de 1 — 2 atm y a una temperatura de 220 —
300 °C; estos reactores cuentan con un adecuado control de la temperatura de operacion
mediante enfriamientos entre las etapas de reaccidon, debido a que la reaccion es altamente
exotérmica y podria propiciar reacciones no deseadas de polimerizacién. El efluente del
reactor es separado en una torre de destilacion simple, de la que se obtiene por domos una
corriente de Cs’s desciclopentadienizada y por fondos una corriente rica en
diciclopentadieno, la cual se envia a una torre purificadora a fin de recuperar

Diciclopentadieno de alta pureza por los fondos de ésta. La importancia de separar este
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compuesto radica en que no solo permite retirar el ciclopentadieno del corte Cs, sino que
también, a partir de €l se generan resinas poliéster insaturadas (usadas en la fabricacion de
muebles de baiio y en instalaciones eléctricas), resinas de hidrocarburos (usadas en pinturas
y tintas), elastdbmeros (como el norboneno etilideno), pesticidas, retardantes de flama, etc.

En la figura 2.4 se muestra un diagrama del proceso del DCPD a partir del ciclopentadieno.

Después de la dimerizacion del ciclopentadieno, si el remanente del corte Cs es rico en
isopreno y pentadieno, puede ser enviado a una planta de destilacién extractiva semejante a
la usada en la extraccion del 1,3-butadieno, en donde se separa una corriente rica en
| isopreno - pentadieno del resto de las olefinas y pérafinas Cs (rafinado Cs). Posteriormente,
fa corriente rica en isopreno — pentadieno, es enviada a un superfraccionamiento, en donde

se separa una mezcla rica de isopreno del pentadieno.

En caso de que la cantidad de isopreno y pentadieno no sea muy alta, la mezcla de
hidrocarburos procedente de la dimerizacion del ciclopentadieno puede ser alimentada a
una torre de destilacion simple con la finalidad de obtener un concentrado de pentadienos
de baja pureza y una corriente de rafinados. A los rafinados obtenidos en las separaciones
antes descritas. se le pueden extraer el 2-metil-2-buteno y/o el n/i-pentano, siempre y
cuando estos se encuentren en cantidades apreciables; si lo anterior no ocurre, los rafinados
debera de ser enviados a un hidrotratamiento, con el objetivo de eliminarles las olefinas y
sulfuros que puedan traer y utilizarlos como combustible tratado. En la figura 2.5 se

muestra un diagrama de bloques del fraccionamiento del corte de hidrocarburos Cs.
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Figura 2.5 Fraccionamiento del corte Cs
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2.2.3 Separacidn del corte C¢-C.

Este corte es el que se obtiene en mayor cantidad en la Gasolina de Pirdlisis y es rico en
compuestos aromaticos tales como el benceno y el tolueno. A pesar de ello, este corte
puede contener algunas olefinas C¢ que poseen puntos de ebullicion cercanos al benceno,
ademas de que también puede contener algunos compuestos con azufre y nitrégeno
presentes en la Gasolina de Pirélisis cruda. Este corte es susceptible de ser empleado como
alimentacion en plantas de recuperacidon de benceno, siempre y cuando lleve muy poca
cantidad de compuestos de azufre y nitrogeno, asi como también de olefinas. Para lograr
reducir los niveles de compuestos de azufre y nitrégeno y de olefinas, el corte completo es
enviado a un hidrotratamiento de 2 etapas (co.mo el descrito al inicio de este capitulo) para
saturar las olefinas presentes e hidrodesulfurar los compuestos de azufre y nitrogeno, sin

que los aromaticos sufran algin cambio. Después de ello, la corriente que en condiciones

aceptables para ser enviada a una planta de extraccion de aromaticos.

Cabe sefialar que si la Gasolina de Pirolisis no se encuentran compuestos Cs. en cantidades
apreciables, estos compuestos no son separados y por lo tanto permanecen junto con los
compuestos C¢-C7 de este corte. De la misma forma. la corriente completa es sometida a un
hidrotratamiento, para al final obtener en este caso, una corriente rica en aromaticos Ce+

que se puede mezclar con la alimentacion de una planta recuperadora de benceno y xilenos.
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2.2.4 Separacion del corte Cg.

La finalidad de separar este corte es la de obtener, a partir de él, el estireno presente en la
Gasolina de Pirdlisis, el cual puede representar una ganancia adicional al ser vendido para
producir poliestireno. Ademas, al separar el estireno, se logra reducir significativamente la
cantidad de compuestos capaces de generar gomas. Pero como se ha mencionado
anteriormente, este corte solo se separa si el estireno presente esta en grandes cantidades en

la Gasolina de Pirdlisis.

Anteriormente, la Gasolina de Pirdlisis o la fraccion Ce. de ésta, eran enviadas en su
totalidad-a un hidrotratamiento en el cual, al hidrogenarse todas las olefinas presentes, se
hidrogenaban muchos compuestos valiosos, entre los que se encontraba el estireno que se
convertia en etilbenceno. Posteriormente, la Gasolina o la fraccion Ce¢+ ya tratadas. se
enviaban a una planta de recuperacion de aromaticos, en donde mediante un proceso de
hidrodealquilacién, el etilbenceno formado y los xilenos eran transformados en benceno y
algo de gas combustible. Parte del benceno obtenido, podia ser sometido a un procesc de
alquilacién posterior, con la finalidad de obtener etilbenceno, el cual era sometido a un
proceso de deshidrogenacién para obtener de ahi estireno nuevamente. De esta manera se

tenia un proceso global de obtencidon de estireno muy complejo y con un costo total alto.

Al investigarse en las plantas de etileno nuevas rutas de procesamiento de los subproductos
que dejaran mayores ganancias, se encontré que el estireno presente en la Gasolina de
Pirélisis podia ser separado de ésta antes de que se llevara a cabo el hidrotratamiento. Para

ello, el corte Ce+ o la Gasolina de Pirdlisis completa es enviada a una torre
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desheptanizadora para separar los compuestos C;. (los cuales son enviados a
hidrotratamiento) y obtener por los fondos el corte Cg.. Dicho corte a su vez, es enviado a
una torre de destilacion simple en donde se separan los hidrocarburos Ci de los
hidrocarburos Cy.. El corte Cg esta compuesto por una serie de compuestos aromaticos que
tienen puntos de ebullicion muy cercanos entre si (ver figura 2.6), por lo que no se puede
emplear un proceso de destilacion simple para separar de ellos al estireno. El estireno es
una molécula alquenil aromadtica insturada y por ello presenta una gran afinidad con los
solventes polares, lo que se puede utilizar para llevar a cabo la separacion de este
compuesto. De esta manera si se emplea un proceso de destilacion extractiva con un
solvente polar selectivo, es posible extraer y purificar el estireno de la Gasolina de Pirolisis.
Dicho proceso consiste en enviar el corte Cy a una torre de destilacion extractiva, junto con
el solvente polar selectivo para llevar a cabo la extraccion del estireno. Por el domo de esta
torre se obtienen los xilenos e hidrocarburos con puntos de ebullicion similares (los cuales
se pueden mezclar con el corte C;. y ser enviados a un hidrotratamiento), mientras que el
estireno y el solvente salen por el fondo. La mezcla anterior, rica en solvente, es enviada a
una torre de recuperacion de solvente, en la que el estireno es destilado por el domo de la
torre, y el solvente que sale por los fondos de ésta, es recirculado a la torre de extraccion. El
concentrado rico en estireno de la torre anterior, es posteriormente purificado. En algunas
ocasiones, el estireno producido en el sistema de destilacidn extractiva, viene acompafiado
por fenil acetileno que también fue extraido por el solvente polar, pero éste puede ser
eliminado si se somete a la corriente a una hidrogenacién selectiva con la finalidad de
convertir el fenil acetileno en estireno. En la figura 2.7 se presenta el esquema de proceso

para recuperar estireno a partir de la Gasolina de Pirélisis.
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Figura 2.6 Compuestos aromdticos con puntos de ebullicion cercanos del corte Cs.
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Figura 2.7 Recuperacion del estireno a partir de la Gasolina de Pirdlisis
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CAPITULO 111

SELECCION DEL ESQUEMA GENERAL DE TRATAMIENTO.

Para llevar a cabo la seleccion del mejor esquema de tratamiento de la Gasolina de Pirdlisis

que se genera en nuestro pais, se deben de considerar los siguientes dos aspectos:

e Composicion de la corriente de Gasolina de Pirdlisis a procesar.

e Cantidad de la corriente de Gasolina de Pirdlisis a procesar.

3.1 ANALISIS DE LA COMPOSICION DE LAS GASOLINAS DE PIROLISIS A -

PROCESAR.

La composicion es un factor importante, ya que si la corriente posee un mayor porcentaje
de compuestos indeseables que de compuestos valiosos, puede ser mejor opcidn hidrotratar
la corriente; por el contrario, si la corriente contiene un mayor porcentaje de compuestos de
alto valor agregado, seria mejor opcidon prefraccionar la corriente antes de hidrotratarla.
Como se menciond en el capitulo de Generalidades, en México existen 2 tipos de Gasolina

de Pirdlisis con composicion diferente:

e La Gasolina de Pirdlisis rica en olefinas Cs y compuestos aromaticos, que se genera
en los complejos de “La Cangrejera” y “Morelos”, y
e La Gasolina de Pirdlisis rica en olefinas C; y Cs4, que se genera en el complejo de

“Pajaritos”.

55




Esto obliga que a cada tipo de Gasolina de Pirdlisis, se le deba de seleccionar un esquema
de tratamiento diferente. Sin embargo, de acuerdo a lo presentado en la Tabla 1.3 del
mismo capitulo I, para las tres corrientes de Gasolina de Pirdlisis se considero la siguiente
caracteristica en comun: que cada una de ellas poseen 1485.104 ppm en peso de
compuestos sulfurosos 6 (equivalentes a 517 ppm en peso de azufre puro), 28 ppm en peso
de alcoholes y 3 ppm en peso de nitrégeno. Esto significa que las tres corrientes contienen
una cantidad de compuestos contaminantes significativa, que deben de ser eliminados

mediante un hidrotatamiento para poder utilizar dichas corrientes.

Por lo tanto, se puede inferir que las tres corrientes de Gasolina de Pirdlisis requieren de un
hidrotratamiento en el cual se eliminen los alcoholes y compuestos sulfurosos y
nitrogenados que poseen. Ahora bien, en el hidrotratamiento no solo se eliminarian los
compuestos indeseables antes mencionados, sino que también se eliminarian todas las
olefinas que contiene estas corrientes, sean valiosas o indeseables. En la tabla 3.1 se
muestra el porcentaje en peso en peso de diolefinas y monoolefinas que poseen las
Gasolinas de Pirdlisis de cada complejo.

Tabla 3.1 Porcentaje en peso de las diolefinas y monolefinas de las Gasolinas de Pirdlisis
de Meéxico.

% en peso La Cangrejera Pajaritos Morelos
Diolefinas 21.48 22.24 21.48
Monoolefinas 18.07 53.78 18.07
Total de Olefinas 39.55 76.02 39.55

Como se observa, las tres corrientes de Gasolina de Pirdlisis poseen altos porcentajes de

olefinas, pero la Gasolina del complejo Pajaritos sobresale al tener un contenido de olefinas
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equivalente al 76.02% en peso de la corriente total. Sin embargo, cabe mencionar que no
todas las olefinas que poseen estas corrientes son precursoras de gomas o indeseables, sino
que también en esas corrientes hay una gran cantidad de olefinas valiosas que puede ser
redituable separarlas (como se mencioné en el capitulo de Posibles Esquemas de
Tratamiento). Debido a lo anterior, antes de enviar a las corrientes de Gasolina de Pirdlisis
a un hidrotratamiento, se debe de revisar el porcentaje de olefinas valiosas e indeseables
que estas corrientes poseen. Por un lado, si el porcentaje de olefinas valiosas es alto,
conviene prefraccionar la corriente para recuperar tales compuestos que se pueden perder

en el hidrotratamiento, y a su vez, disminuir el hidrégeno necesario en dicho proceso para

-saturar las olefinas que traiga la corriente. Por otro lado, si el porcentaje de olefinas
.. indeseables es alto y el de valiosas bajo, lo mas recomendable es enviar directamente toda

- la-corriente de Gasolina de Pirdlisis a un proceso de hidrotratamiento para eliminar este tipo-

de compuestos. En las siguientes tablas se presenta informacion acerca del contenido de
olefinas valiosas y no deseables que posee cada corriente de Gasolina de Pirdlisis que se
considera en este estudio. En la tabla 3.2 se muestra el porcentaje de las olefinas totales que
representan las olefinas valiosas.

Tabla 3.2 Porcentaje de olefinas valiosas del total de olefinas que poseen las Gasolinas
de Pirdlisis de México.

I % en peso La Cangrejera Pajaritos Morelos
[Olefinas valiosas 20.50 98.42 20.50
{Olefinas indeseables 79.50 1.58 79.50




Cabe mencionar que las olefinas que se consideran valiosas en este estudio, son las

siguientes:

- Propileno

- 1-Buteno

- 1,3-Butadieno

- 1,3-Pentadieno

- Isopreno

- Ciclopentadieno
- Estireno

En la tabla 3.3, se muestra el porcentaje que representan cada una de las olefinas valiosas,

del total de olefinas de cada corriente.

Tabla 3.3 Porcentaje de cada una de las olef nas valiosas del total de olefinas que poseen
las Gasolinas de Pirdlisis de México. .

% La-Cangrejera Pajaritos Morelos
[Propileno 0.05 37.80 0.05
1-Buteno 0.21 21.71 0.21
1,3-Butadieno 0.00 14.81 0.00
1,3-Pentadieno 15.17 0.00 15.17
Isopreno 3.10 0.12 3.10
Ciclopentadieno 0.00 7.43 0.00

[Estireno 0.00 0.04 0.00

Como se puede ver en las tablas 3.2 y 3.3, el porcentaje de olefinas no deseables en la
Gasolina de Pirdlisis procedente de los complejos “Morelos” y “La Cangrejera” es muy alto
(79.5%), y sblo contiene un 20.5% de olefinas valiosas, de las cuales, el 1,3-pentadieno es
la olefina de mayor abundancia con un 15.17%. Practicamente se podria decir que esta
corriente no contiene olefinas valiosas que pudieran ser recuperadas. Es por ello que, para
estas dos corrientes, se recomienda que se seleccione el esquema de hidrotratamiento total,

para hidrogenar todas las olefinas y compuestos indeseables de la corriente.
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El caso de la Gasolina de Pirédlisis procedente del complejo *“‘Pajaritos”, es totalmente
distinto, debido a que esta corriente posee una gran cantidad de olefinas y casi la totalidad
de éstas (98.47%), son olefinas de alto valor agregado. Destacan el propileno, el 1-buteno y
el 1,3-butadieno como las olefinas valiosas de mayor abundancia en dicha corriente (su
suma representa el 74.31% del total de olefinas de la corriente). Es por ello que se
recomienda que, esta corriente se envie a un prefraccionamiento en el cual se recuperen
todas estas olefinas valiosas. Al resto de las olefinas no deseables de esta corriente, se les
puede enviar a un hidrotratamiento posterior al fraccionamiento para eliminar los

compuestos indeseables.
3.2 ANALISIS DE LA CANTIDAD DE GASOLINA DE PIROLISIS A PROCESAR.

La cantidad de Gasolina de Pirolisis a procesar es el otro factor que se debe de considerar,
debido a que si no se maneja una cantidad suficiente de esta corriente, se pueden tener las

siguientes consecuencias:

1) Que los equipos involucrados en el procesamiento pueden ser de un tamafio tan
pequefio que no caigan dentro de los parametros comerciales, y por ello pueden
tener un costo de fabricaciéon mayor y un funcionamiento mecanico y
termodinamico inadecuado.

2) Que la cantidad de compuestos valiosos no sea la suficiente como para justificar su

separacion y venta.
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3) Que sea imposible la operacion continda del proceso. En este caso, la operacién por
lotes puede ser una buena alternativa en caso de que la cantidad de Gasolina de

Pirdlisis a procesar sea muy baja.

En la tabla 3.4, se muestra el flujo volumétrico, masico y molar que cada complejo

petroquimico genera de Gasolina de Pirdlisis.

Tabla 3.4 Flujos volumétricos. mdsicos y molares de las Gasolinas de Pirdlisis de
Meéxico.

Complejo (bbl/a) (ton/a) (Ilbmola)
R La Cangrejera | 192,108.74 | 24,102.73 | 634,780.03
Morelos 192,108.74 | 24,102.73 | 634,780.03
Pajaritos 237,093.24 | 22.801.21 981.474.86

Como se puede observar, a comparacién de los flujos que m‘anejan otras plantas de
PEMEX, estos son flujos muy pequefios. Por ejemplo, una planta de hidrotratamiento de
naftas procesa alrededor de 28,000 bbl/d, es decir 9,240,000 bbl/a. Sin embargo, como se
ha planteado en la justificacion de este estudio, la Gasolina de Pirdlisis generada, no se
puede seguir usando como combustible por la cantidad de compuestos altamente toxicos
que liberaria esta corriente durante su combustion, ni tampoco se pueden desperdiciar los
compuestos valiosos que esta posee.

Una solucién a esta problematica, seria que la Gasolina de Pirdlisis generada en uno de los
complejos, se tenga que mezclar con la Gasolina de los otros complejo, para obtener una
corriente de mayor flujo que haga mas redituable su procesamiento. Esta opcién es viable,

dada la cercania que tienen los tres complejos entre si y a la red de ductos que los
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comunican. Sin embargo, antes de efectuar dicho mezclado, deberdan de tomarse en cuenta

los siguientes aspectos:

e Las caracteristicas propias de cada corriente, a fin de mezclar corrientes con
propiedades fisicas semejantes para no complicar el tratamiento que escogido.

e Que la mezcla debera de procesarse en solo uno de los complejos antes citados para
disminuir los costos de transportacion y logistica.

e Que el complejo en el que se procesara la mezcla, sera aquel en el que se genere
mayor flujo de Gasolina de Pirdlisis, que posea mayor facilidad para que él lleguen
las Gasolinas de Pirdlisis d¢ los otros dos complejos, y/o que ‘tenga la
infraestructura suﬁcienfé para el aprovechamiento de los productos de dicho .

procesamiento.

Cabe aclarar que, como se ha presentado en paginas anteriores, no se pueden mezclar
directamente las tres corrientes de Gasolina de Pirdlisis. Lo anterior se debe a que la
corriente procedente del complejo de “Pajaritos’ tiene una gran cantidad de olefinas de bajo
peso molecular cuya separacion es factible, por lo que conviene mezclar estas corrientes
una vez que se haya prefraccionado a la corriente de “Pajaritos”. El prefraccionamiento
consistiria en remover de la corriente del complejo Pajaritos, a los compuestos C; y Ci,
dentro de los cuales estarian los compuestos sefialados como valiosos (el propileno, el 1-
buteno y el 1,3-butadieno), para que se genere una corriente de Gasolina de Pirdlisis ya
estabilizada, que se pueda mezclar con las corrientes de los complejos de “Morelos” y “La

Cangrejera”, para obtener una corriente de mayor flujo que se envie a un hidrotratamiento.
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3.3 ESQUEMA DE TRATAMIENTO DE LA GASOLINA DE PIROLISIS.

De esta manera, ¢l esquema que se selecciona para el tratamiento de las tres corrientes de

Gasolina de Pirdlisis es el siguiente:

Tratamiento de la Gasolina de Pirdlisis generada en el complejo de *'Pajaritos’: Como se
menciond anteriormente, el tratamiento de esta corriente consistira primeramente, en un
prefraccionamiento que se llevaria a cabo en el propio complejo de Pajaritos; en dicho
prefraccionamiento, que completara la separaciéon de los productos principales de la
pirdlisis del etano, se removeran dos cortes de compuestos, el corte de C3’s y el corte de
C4’s, los cuales contienen a los:compuestos valiosos antes citados. Para efectuar tales
separaciones, se recurre al siguiente esquema de separacion, basade en reglas heuristicas y

a que éste es a su vez, el esquema mas empleado en la separacidn de este tipo de mezclas:

- Torre Despropanizadora, para separar el corte Cs.

- Torre Desbutanizadora, para separar el corte Cj.

El corte Cs, a su vez puede ser objeto de un fraccionamiento posterior con la finalidad de
separarle el propileno que contenga, a través de un fraccionador de propileno en el que se
obtendria propileno grado quimico o polimero. El corte C, obtenido, debido a que no posee
cantidades suficientes de 1-buteno y 1,3-butadieno y a la cercania de puntos de ebullicién
de dichos compuestos, no amerita un fraccionamiento posterior dentro de los limites de
bateria del tratamiento de este estudio. Este corte puede ser enviado a limites de bateria

para que se mezcle con otra corriente similar de otro preceso y se le separen el 1-buteno y
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el 1,3-butadieno que contiene, o bien para que se aproveche, junto con los demas butanos
del corte, como una mezcla de butanos. La razén principal de la separacion del corte Cy, es
que como corte representa una gran cantidad de olefinas que disminuirian el hidrégeno

necesario para saturarlas en un hidrotratamiento.

Posteriormente, el resto de la corriente ya estabilizada (libre de C3’s y C4’s), sera enviada a
un hidrotratamiento para su mejoramiento, debido a que ésta corriente posee compuestos
sulfurosos (los cuales salen con esta corriente por su similitud en los puntos de ebullicion) y
diversos compuestos de 5 y 6 carbones insaturados capaces de formar gomas. Tal
tratamiento se efectuaria en conjunto con las Gasolinas de Pirolisis de los complejos
- *“Morelos” y “La Cangrejera’”, como antes se menciond, para que la mezcla de estas

corrientes genere una de mayor flujo.

Tratamiento de la Gasolina de Pirolisis generada en los complejos de “Morelos™ y *“La

Cangrejera”: Como se menciond anteriormente, estas corrientes se mezclaran directamente
con la Gasolina estabilizada del complejo “Pajaritos™ y se enviaran a un hidrotratamiento,
debido a que no poseen alguna olefina en cantidad suficiente que justifique su separacion.
La mezcla de las tres corrientes y el hidrotratamiento de dicha mezcla se llevaran a cabo en
el complejo de “La Cangrejera”, principalmente, debido a que este complejo es el que

posee la infraestructura necesaria para el aprovechamiento de los productos del

hidrotratamiento.

En dicho proceso de hidrotratamiento, se hidrogenaran las olefinas remanentes de la mezcla

de las tres corrientes y se eliminaran los alcoholes y los compuestos de azufre y nitrégeno,
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que la mezcla contiene. Una vez obtenida la corriente hidrogenada y desulfurada, esta
puede ser fraccionada para obtener de ella una corriente de gases ligeros amargos, una
corriente de gas LP (mezcla de propano y butanos), una corriente rica en hidrocarburos Cs’s
y algunos Cs’s como el i-hexano que se puede vender como combustible y finalmente, una

corriente de Cg+ rica en aromaticos que se enviara a una planta recuperadora de aromaticos.
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CAPITULO IV

. ESQUEMAS ESPECIFICOS DE TRATAMIENTO, DERIVADOS DEL

ESQUEMA GENERAL.

Como se menciond en el capitulo anterior, el esquema general propuesto de tratamiento de
la Gasolina de Pirdlisis basicamente esta compuesto por el prefraccionamiento de la
Gasolina de Pirdlisis del complejo “Pajaritos™, a través del cual se separan los compuestos
Cs’s y C4’s valiosos que posee la corriente. Los compuestos mas pesados obtenidos de
dicho prefraccionamiento, son mezclados con las Gasolinas de Pirdlisis de los complejos
“Morelos” y “La Cangrejera”, a fin de obtener una sola corriente que se alimenta a un
proceso de hidrogenacion — hidrodesulfuracion para eliminar los compuestos indeseados.
Los productos del tratamiento son fraccionados para separar los gases amargos que'
contienen y obtener una corriente de gas LP, una corriente desolefinizada y desulfurada de
hidrocarburos Cs’s y Cs’s ¥ una corriente desolefinizada y desulfurada de hidrocarburos Ce+
rica en aromaticos, como productos. El corte C; separado en el prefraccionamiento, es
enviado a limites de bateria como mezcla de butanos, mientras que el corte C; es enviado a

una fraccionadora en donde se extrae propileno de alta pureza.

Desafortunadamente, el fraccionamiento del propileno del corte C3, es una separacion muy
dificil de llevar a cabo, pues en dicho corte, se encuentran compuestos con pesos
moleculares y puntos de ebullicién muy cercanos al del propileno (como es el caso del

propano), que en conjunto forman una mezcla azeotrépica.
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Para lograr la separacion del propileno de la mezcla de C;’s a través de una destilacion
simple, es necesario emplear una torre fraccionadora con un gran numero de etapas, la cual
opera a una presion, temperatura y reflujo molar altos. Lo anterior provoca que éste sea un
sistema en el que se requiere de una gran cantidad de servicios de enfriamiento y
calentamiento para lograr tal separacién, lo que a su vez incrementa el costo total del

producto.

Una manera de disminuir los requerimientos de servicios en este sistema de separacion,
consiste en llevar a cabo el fraccionamiento del propileno a una presién baja, de manera
que médiante el empleo de una bomba de calor, se logre disminuir la temperatura del domo
de lé torre y de esta manera, aumentar la volatilidad relativa del propileno con respecto a -
los demas integrantes de la mezcla y reducir el nimero de platos de la torre de destilacion.
De esta forma, se logra evitar o disminuir notabiemente el consumo energético necesario en
la destilacion a alta presion. Si bien los sistemas con bomba de calor involucran una serie
de equipos que aumentan la inversion estimada, no se debe de olvidar que estos sisteras

permiten obtener un menor costo de producto.
4.1 ALTERNATIVAS DE FRACCIONAMIENTO DEL PROPILENO.

Como se menciond anteriormente, las alternativas que existen para fraccionar el propileno

del corte de compuestos C3 a través de una destilacién simple, son las siguientes:

e Destilacion simple a alta presion.

e Destilacion simple, usando bomba de calor.

66



A su vez, la destilacién con bomba de calor, presenta tres variantes, las cuales son:

e Destilacion simple, usando bomba de calor con refrigerante externo.
e Destilacion simple, usando bomba de calor con compresion del vapor de los domos.
e Destilacion simple, usando bomba de calor con expansion del liquido del

rehervidor.

En la figura 4.1 se muestran los esquemas de las tres variantes de destilacién con bomba de

calor.

- 4.1.1 Destilacion usando bomba de calor con refrigerante externo.

En esta variante, la condensacion de los domos y el calentamiento de los fondos de una
torre, se logra a través de un circuito cerrado en el cual un refrigerante se vaporiza con el
calor de los vapores del domo, se comprime ¢ intercambia calor con el rehervidor, para
después regresar hacia el condensador y cerrar el ciclo. El fluido de trabajo se selecciona
considerando la temperatura y presion de operacion. Este sistemna es usado cuando el
producto de domos es corrosivo, o para aplicacion~s donde la presion del domo de la torre
es baja y al utilizar cualquier otra alternativa se requeririan de equipos muy grandes para

realizar la compresion.
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Figura 4.1 Sistemas de Bomba de Calor para una torre de destilacion

Bomba de Calor con refrigerante extemo Bomba de Calor con compresién del vapor de los domos Bomba de Calor con expansidn del liquido del rehervidor




4.1.2 Destilacion usando bomba de calor con compresion del vapor de los domos.

En este otra variante, los domos de la torre se comprimen hasta una presion donde
poseen una temperatura de condensacion mayor que la temperatura de ebullicion de los
fondos. Los vapores comprimidos son enviados al rehervidor para que con el calor
liberado en la condensacidn, calienten a los fondos de la torre; posteriormente, los
condesados obtenidos son expandidos hasta una presion ligeramente mayor que la
presién del domo de la torre y se dividen para generar la corriente de reflujo y la del
producto destilado. Esta alternativa es recomendable para mezclas donde el destilado es

un buen refrigerante.

4.1.3 Destilaciéon usando bomba de calor con expansion del liquido del rehervidor.

En esta ultima variante, los fondos de la torre son expandidos subitamente en una valvula,
para que la corriente resultante se caliente con el calor cedido por los domos de la torre, los
cuales se condensan. Los fondos vaporizados son comprimidos a una presion ligeramente
mayor que la presion del fondo de la torre antes de entrar a la torre. Este ciclo de bomba de
calor es apropiado para sistemas en los que el producto de los domos no puede ser
comprimido, por ejemplo, cuando esta cerca de su punto critico, y cuando el producto de

los fondos es un buen refrigerante.

Cabe sefialar que en cada una de las alternativas antes presentadas, puede ser necesario el
empleo de servicios auxiliares, cuando el calor de la condensacion no es igual al calor del

rehervidor.
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4.1.4 Seleccion de la mejor alternativa de fraccionamiento del propileno.

Como se menciond anteriormente, existen dos alternativas para fraccionar el propileno, y
una de estas alternativas presenta tres variantes. Debido a que la seleccion de la mejor
alternativa depende del costo de pfoducto e inversion que presente cada alternativa, se debe
de evaluar econdémicamente ambas alternativas para determinar cual es la que deja mayores
ganancias. En esta seccion solo se escogera cual de las tres variantes de la destilacidn
simple con bomba de calor es la que se considerara para compararse con la destilacién a

alta presion.

En este sentido, la variante de bomba de calor que se escogié para el fraccionamiento del
propileno con integracién de calor, es-el arreglo de. bomba de calor con compresion del-

vapor de los domos. Esto se debe a las siguientes razones:

1) Es la alternativa que se recomienda para el sistema propano — propileno.

2) No requiere de un refrigerante externo, lo que podria ocasionar un aumento del costo de
producto.

3) En caso de requerir algun servicio auxiliar, en esta opciéon se requeriria agua de
enfriamiento, la cual es mucho mas barata que el vapor de calentamiento.

4) Y por tltimo, que los cambiadores de calor que empleen tales servicios auxiliares, seran
equipos mds chicos, mas baratos y menos complejos para el caso de la bomba de calor

con compresion del vapor de los domos.
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De esta manera, de ahora en adelante se consideraran las siguientes dos opciones para la

torre fraccionadora de propano — propileno:

- Torre Fraccionadora a alta presion, con un condensador para los domos y
rehervidor para los fondos.

- Torre Fraccionadora que emplea bomba de calor con compresién del vapor.

4.2 ASPECTOS SOBRE LA SIMULACION DEL TRATAMIENTO DE LA

GASOLINA DE PIROLISIS.

Para efectuar la simulacion del proceso de tratamiento de la Gasolina de Pirdlisis, se
disponia de los siguientes programas de simulacion: ASPEN PLUS, PRO 1l y el simulador
que el [.M.P. actualmente utiliza en ‘'la simulacién de las plantas de hidrodesulfuracion,

SIMPROC.

El programa que se escogié para llevar a cabo las simulaciones, fue el programa ASPEN

PLUS 10.1. Las razones por las que se escogio este programa, fueron las siguientes:

1) Que este programa, junto con el PRO II, permite correr el programa bajo un ambiente
WINDOWS, a diferencia del programa SIMPROC que lo hace bajo el ambiente MS
DOS. Esto hace mas amigable el empleo de dichos simuladores.

2) Que los programas PRO II y ASPEN PLUS, permiten efectuar la simulacién de los

reactores de hidrogenacion - hidrodesulfuracion a través del moédulo “Reactor
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Estequiométrico™, a diferencia del simulador SIMPROC, el cual posee un médulo de
reaccion que simula solamente el proceso de hidrodesulfuracion.

3) Que ASPEN PLUS posee una mayor variedad y rigurosidad de médulos de simulacion
que los programas SIMPROC y PRO I1.

4) Y finalmente, el factor que tuvo mayor importancia, fue que en lugar donde se realizé el
presente estudio, se tenia una mayor disponibilidad del programa ASPEN PLUS que de

los otros dos simuladores.

Una vez que se determind cual simulador se utilizaria en este estudio, lo siguiente fue

caracterizar la carga que se iba a introducir como dato en el simulador. En este sentido es
- importante sefialar que para lograr que la simulacién se apegara lo mas posible a la
- realidad, e¢s decir, que en el simulador se calculara la cantidad real de calor que se liberaba
en las reacciones de hidrogenacion e hidrodesulfuracion, en este estudio se utilizaron todos
los compuestos que se citaban tanto en el andlisis PIONA de la Gasolina de Pirdlisis que se
obtuvo del complejo “La Cangrejera”, como en las simulaciones previas de la planta de
etileno de *“Pajaritos™ efectuadas en el I.M.P. Sin embargo, por razones de manejo de datos
y simplicidad, en esta parte escrita del estudio solo presentaron 30 compuestos o grupos de
compuestos de los mas de 90 compuestos que normalmente se encuentran en las Gasolinas
de Pirdlisis crudas de los complejos de ““La Cangrejera”, “Morelos™ y “Pajaritos”. En este
sentido, no se tuvieron muchos problemas al considerar una cantidad grande de compuestos
en la caracterizacién de la carga, debido a que la mayoria de los compuestos se encontraban
en el banco de datos del que dispone el programa ASPEN PLUS; solo algunos compuestos
no fueron encontrados en dicho de banco, pero en la literatura se disponia de informacion

suficiente como para alimentar datos de temperatura de ebullicién y densidad de dichos
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compuestos (pseudocomponentes), para que el simulador calculara por diversas

correlaciones y métodos sus propiedades.

Posteriormente, una vez caracterizada la carga que se iba a dar de dato al simulador, se
debia de seleccionar la ecuacion de estado y los métodos termodinamicos que se
emplearian para calcular las propiedades fisicas de cada una de las corrientes del proceso.
De manera general, habia dos ecuaciones de estado que podian utilizarse para calcular las
propiedades del sistema: la de Peng — Robinson y la de Redlich — Kwong. Aunque en la
literatura se recomendaba el empleo de la ecuacion de Peng - Robinson para mezclas
altamente no polares, se efectuaron algunas simulaciones con ambas ecuaciones a fin de
determinar cual seria la mejor opcidon. Lo que se observo fue que la ecuacién de Redlich —
Kwong presentd algunos problemas en el cdlculo de ciertas propiedades de algunos de los
componentes del sisterna cuando se trabajaba altas presiones y temperaturas. La ecuacidn
de Peng — Robinson tenia un comportamiento similar, pero al adicionarle a esta ecuacion la
regla de mezclado de Boston — Mathias se lograron evitar dichos problemas. También se
probd la adicién de alguna regla de mezclado a la ecuaciéon de Redlich — Kwong, pero se
tenia ain el problema de que para algunos componentes no se calculaban todas sus
propiedades. Por esta razén, la ecuacion de estado empleada para simular tanto el
prefraccionamiento, como la planta hidrotratatadora de Gasolina de Pir6lisis fue la ecuacidn

de Peng — Robinson, complementada con las reglas de mezclado de Boston — Mathias.
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4.3 DESCRIPCION DEL TRATAMIENTO DE LA GASOLINA DE PIROLISIS.

4.3.1 Prefraccionamiento de la Gasolina de Pirélisis del complejo “Pajaritos™ (ver

figura 4.2).

Esta corriente que procede de los fondos de la torre desetanizadora de la planta de etileno,
se alimenta directamente a la torre despropanizadora DA-701, con la finalidad de obtener
una corriente liquida rica en propileno y propano como destilado y una corriente liquida de
hidrocarburos Ca+ por los fondos. Esta torre posee 42 etapas de separacion que operan con
una eficiencia del 75%. La corriente de domos de esta torre, que tiene una temperatura de
55.5 °F y una presioén de 116.7 psia, ¢s condensada totalmente y divida a su vez en dos
corrientes, una que se usa como reflujo de la torre y otra que constituye el destilade liquido

de la torre. Cabe mencionar, que la razon de reflujo que posee esta torre es de 1.8.

Al destilado liquido de esta torre, que posee la composicidn que se especifica en la tabla
4.1, se le eleva su presidn para poderla alimentar a la torre fraccionadora de propano —

propileno (a la torre.

Tabla 4.1 Composicion del producto de los domos de la torre Despropanizadora DA-701.

Compuesto % en peso % en mol
Etano 0.46 0.65
Propileno 75.09 75.74
Propano 23.58 22.70
Propadieno 0.28 0.30
Metil Acetileno 0.56 0.60
1-Buteno 0.01 0.01
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Como se menciond anteriormente, para la fraccionadora propano - propileno se
consideraron 2 opciones, fraccionadora a alta presion con y con bomba de calor. Mas

adelante se describira cada una de las opciones para esta torre.

Por los fondos de la torre DA-701, se obtiene una corriente de hidrocarburos C4., la cual se
envia a una vilvula de expansion de donde la corriente sale con una presion de 84 psia. La
corriente resultante se alimenta a una torre desbutanizadora DA-702, con la finalidad de
separar por el destilado, una corriente rica en Cs’s. Dicha torre posee 44 etapas de
separacidn, que operan con una eficiencia del 75%. Los domos de esta torre, que tienen
una temperatura de 119 °F y una presién de 79.7 psia, son condensados totalmente y
divididos en dos corrientes: una que servira de reflujo a la torre y otra que sera.el producto
liquido destilado. La torre opera con una razén de reflujo de 0.9 para garantizar la .

separacion efectiva del corte C4’s.

Como productos de la torre desbutanizadora, se obtienen una mezcla de butanos por los
domos (cuya composicion se muestra en la tabla 4.2) y una corriente de hidrocarburos Cs.
rica en aromaticos por los fondos, la cual arrastra la totalidad de los compuestos sulfurosos

que contenia la corriente inicial, que se alimenté a la torre despropanizadora.

Tabla 4.2 Composicion del producto de los domos de la torre Desbutanizadora DA-702.

Compuesto % en peso % en mol
Cs’s 0.01 0.01
1-Buteno 52.67 52.18
1,3-Butadieno 35.93 36.92
n-Butano 11.36 10.86
Cs’s 0.02 0.01
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Como se puede observar en la tabla anterior, la corriente de C4’s cumple con la pureza que
se ha especificado para esta corriente, la cual es de un 2% en peso maximo de

hidrocarburos C3’s y de un 2 — 2.5 % en peso de hidrocarburos Cs’s.

Por su parte, la corriente de hidrocarburos Cs+, que tiene la composicion que se muestra en
la tabla 4.3, cumple también con la especificacion de pureza, la cual es de 3% en mol
maximo de C4’s y ligeros. Esta corriente se enfria hasta 100 °F, para mezclarse
posteriormente con las Gasolinas de Pirélisis que provienen de los complejos de “Morelos”

y “La Cangrejera”.

Tabla 4.3 Composicion del producto de los fondos de la torre Deshutanizadora -DA-702.

Compuesto % en peso % en mol
Cs. o " 0.00 0.00
Ci's 0.03 0.04
1-Penteno 4.66 4.82
2-Metil-1,3 Butadieno 0.50 0.54
1-Pentino 8.64 9.19
Ciclopentadieno 30.41 33.35
Ciclopenteno 5.95 6.33
1-Hexeno 0.37 0.32
1-Hexino 0.52 0.46
Metil Ciclopentadieno 3.08 2.79
Benceno 43.10 40.00
Ciclohexeno 0.42 0.37
Tolueno 1.95 1.54
Aromaticos Cg+ 0.21 0.14
Compuestos Sulfurosos 0.15 0.12

4.3.2 Fraccionadora Propano — Propileno.

Como se presentd anteriormente, en este estudio se manejan dos esquemas diferentes para

el fraccionamiento del propileno del corte C; obtenido en la torre despropanizadora antes
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descrita. Los dos esquemas son: el fraccionamiento a alta presién y el fraccionamiento con

bomba de calor. A continuacién se describirdn ambos esquemas.
4.3.2.1 Fraccionadora a alta presion (ver figura 4.3).

La mezcla de hidrocarburos C; procedente de los domos de la torre despropanizadora DA-
701, se envia a la bomba GA-708 en donde se eleva su presién hasta llegar a 287 psia. La
corriente resultante se alimenta a la torre fraccionadora DA-704. Esta torre se caracteriza
por tener un nuimero alto de etapas de separacidon y operar a relaciones de reflujo altas,
debido a que el propano y el propileno poseen puntos de ebullicidn muy cercanos. En la
tabla 4.4 se muestra la composicion, ‘puntos norméles de ebullicion y pesos moleculares de
los componentes del corte C; obtenido en la t;)ne dgspropanizadora:

Tabla 4.4 Composicion, puntos normales de ebullicion y pesos moleculares del producto
de los domos de la torre Despropanizadora DA-701.

Compuesto % en peso | PNE (°F) PM
Etano 0.46 -127.48 30.07
Propeno 75.09 -54.40 42.08
Propano 23.58 -43.96 44.09
Propadieno 0.28 -30.10 40.06
Metil Acetileno 0.56 -9.76 40.06
1-Buteno 0.01 23.00 56.10

La fraccionadora a alta presidon posee 119 etapas de separacion (con una eficiencia del
70%) y operaa 116 °F y 279.7 psia en los domos. L.os domos se condensan totalmente
para dividirse en dos corrientes: la de reflujo y la del producto destilado. E:sta torre posee
una razén de reflujo de 18, para obtener por los domos una corriente rica en propileno

grado quimico (> 96% mol de pureza), la cual se envia limites de bateria. Cabe seiialar,

77



que en este estudio se probd aumentar la razén de reflujo y el numero de etapas de esta
torre para lograr propileno de grado polimero (99.5% mol de pureza) , sin embargo se
observé que no era posible técnica ni econémicamente obtener una mayor pureza en los
domos pues se corria el riesgo de contaminar los fondos de esta torre con propileno. En la
tabla 4.5 se muestra la composicion del producto de los domos.

Tabla 4.5 Composicion del producto de los domos de la torre Fraccionadora propano —
propileno a alta presion DA-704.

Compuesto % en peso % en mol
[Etano 0.61 0.85
IPropileno 97.27 97.12
[Propano 2.13 2.03
Propadieno - 0.00 0.00
Metil Acetileno 0.00 0.00

utanos 0.00 0.00

En los fondos de esta torre, se obtiene una corriente rica en propano que se envia a lirnites
de bateria. Esta corriente debe de satisfacer la pureza recomendada para esta corriente, la
cual es que debe de tener una contaminacioén de propileno entre el 2 — 5 % mol. Esto, como
anteriormente se sefiald, limita la pureza que se puede obtener en los domos de la torre. El
disefio que se obtuvo para esta torre, logro satisfacer la pureza tanto del propileno grado
quimico como la de la corriente rica en propano. En la tabla 4.6, se muestra la composicién

de los fondos ricos en propano.
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Tabla 4.6 Composicion del producto de los fondos de la torre Fraccionadora propano —

propileno a alta presion DA-704. -

| Compuesto % en peso | % en mol

ICa's 0.00 0.00

{Propileno 3.84 4.00

Propano 92.53 92.04

IPropadieno 1.20 1.31

etil Acetileno 2.37 2.59
Ca's 0.07 0.06

4.3.2.2 Fraccionadora con bomba de calor (ver figura 4.4).

Como se menciond anteriormente, el tipo de integracip’n de calor que se escogidé para esta
torre es la bomba de calor con compresion del vapor de los domos. En este esquema, la
torre fraccionadora trabaja a una presion mucho menor en los domos (194.7 psia) que en el
caso de la fraccionadora a alta presidon (279.7 psia). Esto trae como consecuencia, que la
| temperatuAra de los domos baje (87.8 °F para el caso con integracion de calor, 116 °F para la
torre a alta presion), lo que a su vez origina que la volatilidad relativa del propileno con

respecto a los demas componentes, sea mayor que en otro caso.

Pero esto no solo ayuda en la separacion de la mezcla, sino que puede utilizarse para
comprimir los vapores del domo, a fin de que su temperatura se eleve por encima de la
temperatura de ebullicion de los fondos, para que al condensarse, los vapores del domo
cedan el calor necesario al rehervidor. Para lograr esto, la mezcla propano-propileno
procedente de la torre despropanizadora DA-701, es alimentada a la torre fraccionadora
DA-703. Los vapores del domo de esta torre, son enviados al tanque de succién al

compresor FA-703 y de ahi al compresor centrifugo GB-701, el cual eleva la presion de la
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corriente hasta 330 psia, provocando también que la temperatura de la corriente se eleve a
149.2 °F (la cual es mayor que la temperatura de ebullicién de los fondos, 107.6 °F). Cabe
sefialar que la presion final de compresion se escogié con ese valor para que a esas
condiciones la corriente tuviera la carga térmica suficiente para calentar los fondos de la

torre.

Los domos comprimidos, se dividen en dos corrientes de manera tal que por una de ellas
circule la cantidad de flujo requerida para transferir la carga térmica exacta en el
rehervidor. Esta corriente se envia al cambiador rehervidor — condensador EA-707, donde
cede calor a los fondos de la torre para condensarse. La otra parte de los domos, se
condensa en el cambiador de calor EA-708 con agua de enfriamiento. Una vez que ambas
corrientes han sido condensadas y subenfriadas hasta 120 °F, se mezclan de nuevo 'y ala -
corriente resultante se le baja la presiéon para obtener una corriente liquida saturada.
Posteriormente, la mezcla es enviada al tanque de separador FA-704, en donde se remueven
los compuestos que no condensaron. El efluente liquido del tanque es enviado al enfriador
EA-709, en el cual la corriente cede calor al agua de enfriamiento empleada para llegar a
una temperatura de 110 °F. Finalmente la corriente fria rica en propileno, es dividida es dos
corrientes, una que servira de reflujo y otra que constituira la corriente de producto. Cabe
sefialar que la razon de reflujo que se considerd en este estudio para esta torre fue de 18, la
misma que la de torre de alta presidén. En la tabla 4.7, se muestra la composicion de la

corriente de destilado que posee propileno grado quimico.
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Tabla 4.7 Composicion del producto de los domos de la torre Fraccionadora propano —
propileno con Bomba de Calor DA-703.

Compuesto % enmol | % en peso
Etano 0.85 0.61
Propileno 97.06 97.19
iIPropano 2.09 2.20

En los fondos de la torre, se obtiene una corriente rica en propano que se envia a limites de
bateria; esta corriente cumple también con la pureza requerida antes citada. En la tabla 4.8,
se muestra la composicion de esta corriente.

Tabla 4.8 Composicion del producto de los fondos de la torre Fraccionadora propano —
propileno con Bomba de Calor DA-703.

i Compuesto % enmol | % en peso
ropileno. 4.22 4.05
Propano 91.82 92.31
Propadieno 1.31 1.20
Metil Acetileno 2.59 2.37
[Cs's 0.06 0.07

4.3.3 Mezclado de las corrientes de Gasolina de Pirdélisis.

Una vez que se ha estabilizado la corriente de Gasolina de Pirdlisis del complejo
“Pajaritos”, ésta se mezclara con las corrientes de Gasolina de Pirdlisis procedentes de los
complejos “La Cangrejera” y “Morelos”, para que la mezcla resultante se envie a la planta
hidrogenadofa e hidrodesulfuradora de Gasolina de Pirdlisis que se ubicara, como antes se

menciond, en el complejo de “Pajaritos”.

Las corrientes procedentes de los complejos “La Cangrejera” y “Morelos”, son enviadas al

complejo de “Pajaritos” a través de una serie de ductos que conectan a los tres complejos
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entre si. La mezcla resultante se acondiciona para que se alimente a la planta de
hidrotratamiento con una temperatura de 100 °F y 114 psia, condiciones de suministro
recomendadas para este tipo de plantas. En la tabla 4.9, se muestra la composicion de la

mezcla de las tres Gasolinas de Pirdlisis, que se alimenta al hidrotratamiento.

Como se menciond antes, las corrientes se mezclaron con la finalidad de obtener un
volumen mayor a procesar. De esta manera se pretende que los equipos involucrados en el
hidrotratamiento no sean muy pequeiios y caigan dentro de dimensiones comerciales, para
que se evite su encarecimiento y el riesgo de un mal funcionamiento técnico y/o
termodinamico. En la tabla 4.10, se presenta el flujo global que se alimentara a la planta de

hidrotratamiento.
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Tabla 4.9 Composicion de la mezcla de las Gasolinas de Pirdlisis que se alimentan al
hidrotratamiento.

" Compuesto % en mol | % en peso
IC;- 0.03 0.02
[Butenos 2.08 1.41
Isobutano 1.42 1.24
-Butano 1.01 0.71
Butadienos 0.44 0.29
i-Pentano 0.09 0.08
entadienos 8.29 6.84
[Pentenos 6.55 5.57
m-Pentano 0.06 0.05
{Ciclopenteno 6.27 5.17
[Ciclopentadieno 3.44 2.76
[Olefinas Ce 6.41 6.22
fn-Hexano 0.04 0.04
{Benceno 44.55 42.16
iOlefinas C; 0.30 0.35
Isoparafinas Cs+ 2.16 3.06
Tolueno 3.81 425
INaftenos Cs. 2.48 2.67
Etilbenceno 0.37 0.48
Xilenos 0.15 0.20
IDiciclopentadieno 7.43 11.90
1-Dequeno 0.04 0.07
IParafinas Cg+ 0.88 1.69
romaticos Co+ 1.62 2.70
Compuestos sulfurosos 0.07 0.08

Tabla 4.10 Flujo volumeétrico de la mezcla de Gasolinas de Pirdlisis que se alimentan al
hidrotratamiento.

Complejo Volumen (bbl/d)
IL.a Cangrejera 582.15
IPajaritos 718.46
[Morelos 582.15
| Total 1882.76
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4.3.4 Planta Hidrogenadora e Hidrodesulfuradora de Gasolina de Pirélisis.

4.3.4.1 Seccion de reaccion (ver figura 4.5).

Una vez mezcladas las tres corrientes de Gasolina de Pirdlisis y llevadas a las condiciones
de alimentacion (100 °F y 114 psia) de la planta hidrogenadora e hidrodesulfuradora, la
mezcla se alimenta al tanque FA-709, el cual asegura una succién correcta de la bomba
GA-718; mediante esta bomba, la presién de la corriente se eleva a 727 psia (presion
necesaria para llevar a cabo la saturacién de las diolefinas). La alimentacion presurizada es
mezclada con parte del efluente desdiolefinizado del primer reactor ya entriado, cuya
temperatura es de 163 °F y con el cual ‘Ia' carga se precalienta sin necesidad de usar un
cambiador de calor; esto permite evitar los problemas de obstruccién por formacién de
gomas que se presentan en los cambiadores de precalentadores de carga, cuando se

precalienta la Gasolina de Pirdlisis en dichos equipos por arriba de 175 °F.

La corriente resultante a su vez, es mezclada con una corriente caliente rica en hidrogeno
procedente de la seccion de compresion de hidrégeno, lo que provoca que finalmente la
mezcla llegue a la temperatura de entrada del reactor desdiolefinizador DC-701 (175 °F).
Esta corriente lleva la cantidad de hidrégeno exacta que garantiza la conversién total de las
diolefinas a monolefinas en el primer reactor. La cantidad de hidrégeno que se suministra,
se mide en pies clbicos estandar de H» suministrados por barril de carga (scf Ha/ bbleargs), ¥
en general para la primera etapa, se recomienda que esta relacion tenga un valor superior al

consumo de H por la reaccion, medido también en scf Ha / bbleargs, para garantizar que la
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hidrogenacion se lleve a cabo en su totalidad. En este estudio el valor utilizado para esta
vax:iable es de 600 scf Ha/ bbleag, ya que el consumo de H> para el reactor DC-701 es de
380 scf Ha/ bblcaga. Después del mezclado con Ha, la corriente que se encuentra en dos
fases es alimentada al reactor de saturacién de diolefinas DC-701, y pasa a través del lecho
del catalizador selectivo de Ni / Mo sobre alimina, en donde se llevan a cabo las reacciones
de hidrogenacion de todas las diolefinas conjugadas y no conjugadas, de los alquinos y de

los compuestos alquenil aromaticos como el estireno y el indeno.

El efluente del reactor, que se encuentra a 225 °F y 706 psia, es enviado al tanque de
separacion a alta presiéon FA-710, en el cual se separan los gases que no se han absorbido
en la mezcla liquida de hidrocarburos, para posteriormente mezclarios con la corriente rica
de hidrégeno que se alimentara al segundo reactor. A la corriente liquida del separador FA- -
710 se le aumenta la presién a 727 psia en la bomba GA-719 y se divide en dos: una
corriente que sera la alimentacion del segundo reactor y otra que se recircula al primer

reactor.

La corriente de recirculacion al reactor es enfriada en el aeroenfriador EC-701 hasta una
temperatura de 163 °F. Posteriormente, la corriente se mezcla con la alimentacién de la
planta, precalentando la mezcla como ya se habia mencionado. Ademas de lo anterior, la
corriente de recirculacion también provoca que la carga masica del primer reactor aumente,
lo que a su vez propiciara que la diferencia de temperatura en la cama catalitica no sea muy
grande, pues el calor generado por las reacciones de hidrogenacion se absorbera en una
mayor cantidad de masa, a diferencia de que no existiera dicha recirculaciéon. La cantidad

de efluente que se recircula, depende de la diferencia de temperatura que se desee obtener

85




en la cama catalitica; se recomienda que para este tipo de gasolina con alto contenido de
diolefinas, la diferencia de temperatura en la cama catalitica debe de estar entre los 50 y 80
°F. Para este estudio, se consideré6 que el 78% del efluente del reactor DC-701 se
recirculaba, para de esta manera obtener una diferencia de temperatura en el reactor de 50

°F.

La corriente de gasolina de la primera etapa que se enviara al segundo reactor, esta libre en
un 99% o mas de compuestos diolefinicos y de algunas olefinas como el estireno, el indeno
y o-metil estireno. Pero atin esta corriente posee el contenido inicial de alcoholes y
compuestos de azufre y nitrogeno, debido a que durante la primera etapa de reaccién solo
se ‘llevan a cabo las rcacciones de saturacion de diolefinas y de compuestos alquenil
aromaticos, mientras que las reacciones de saturacién de oletinas y remocioén de los
alcoholes y de los compuestos de azufre y nitrogeno, se llevaran a cabo en la segunda ctapa

de reaccion.

La corriente de gasolina desdiolefinizada que se envia a la segunda etapa de reaccion,
intercambia calor con el efluente del segundo reactor en el cambiador de calor EA-721 para
que alcance una temperatura de 350 °F. Esta corriente no puede ser calentada a una
temperatura mayor, por que se corre el riesgo de favorecer la polimerizacion de las olefinas
que aun contiene dicha corriente. Sin embargo esta corriente debe de calentarse aun mas,
para vaporizarse y llegar a la temperatura de entrada del segundo reactor. La solucién para
vaporizar esta corriente sin que se corra el riesgo de formacién de gomas, es que la

corriente sea mezclada subitamente con la corriente caliente rica en H> que se requiere para
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el reactor de hidrodesulfuracion. Para ello, la corriente rica en H» procedente de la zona de
compresion se mezcla con los incondensables del tanque FA-710 y la mezcla resultante es
precalentada con el efluente del segundo reactor en el cambiador de calor EA-722 hasta que
la primera alcanza una temperatura de 500 °F, para después ser enviada al horno de
calentamiento BA-701, en donde se termina de elevar su temperatura hasta alrededor de
1000 °F. Efectuado lo anterior, la carga precalentada del segundo reactor, se mezcla con la
corriente rica en Ha a 1000 °F para llevar a cabo una vaporizacidn rapida de la mezcla y asi
evitar la posible formacién de gomas. Al contrario de la primera etapa de reaccion, la
cantidad de hidrégeno necesaria para la segunda etapa es la que se requiere para lograr
tanto la vaporizacion de la mezcla, como la completa hidrodesulfuracion de los compuestos
de azufre e hidrogenacidon de las olefinas, y la. parcial remocidn de los alcoholes 'y
compuestos de nitrogeno de la carga que se alimenta al segundo reactor. De acuerdo a la
cantidad de olefinas que poseia la carga, se determiné que para llevar a cabo las reacciones
del segundo reactor antes mencionadas, se requerian 640.5 scf Ha/ bblcar,, estequiométricos,
a los cuales habia que afiadir una cierta cantidad de scf H- extra para lograr la vaporizacion.
De esta manera, se determiné que la cantidad de H necesario para lograr la vaporizacion de
la carga al segundo reactor y al mismo tiempo satisfacer la demanda de H, para las

reaccinnes de dicho reactor, era de 1200 scf Ho/ bblearga.

Una vez vaporizada, la mezcla alcanza una temperatura de 549 °F, la cual atin es menor que
la temperatura deseada de entrada del segundo reactor (600°F). Por esta razon, la mezcla
vaporizada es calentada por el efluente del segundo reactor en el cambiador EA-723, para

llegar a la temperatura de entrada del segundo reactor.
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L.a mezcla de vapores caliente entra al reactor de hidrodesulfuraciéon DC-702, el cual tiene
un disefio especial de remocidon de calor, para lograr controlar la gran exotermicidad

originada por las reacciones de hidrodesulfuracion e hidrogenacion que ahi se realizan.

El reactor DC-702 esta conformado por tres lechos cataliticos de un catalizador de Co / Mo
sobre alumina, especial para llevar a cabo la hidrodesulfuracion de la corriente, y entre cada
lecho se inyecta una corriente liquida de Gasolina de Pirdlisis fria, desulfurada y
desolefinizada para controlar el aumento de temperatura en cada lecho. Cada lecho
catalitico tiene la cantidad de catalizador necesaria para que, junto con la inyeccién de la
corriente liquida, se logre mantener una diferencia de temperatura entre cada lecho de 67 °F

en promedio.

De esta manera, los vapores provenientes de! primer lecho catalitico que poseen una
temperatura de 667 °F, son mezclados con una determinada cantidad de gasolina liquida
desulfurada y desolefinizada a 377 °F, lo que provoca la vaporizacién de ésta ultima
corriente. Esto a su vez, provoca que la temperatura de la mezcla disminuya de (600 °F), y
que, por lo tanto, se detengan tei’nporalmente las reacciones que ocurrian en ese momento.
La mezcla ya vaporizada en su totalidad pasa a través del segundo lecho catalitico, en
donde por accion del catalizador, contintian llevandose a cabo las reacciones antes citadas.
Nuevamente el efluente del segundo lecho, cuya temperatura es de 667 °F, es enfriado con
una corriente liquida a 377 °F, causando los mismos efectos ya antes descritos. Por altimo,
la mezcla resultante pasa por el tercer y tltimo lecho catalitico, terminando de desolefinizar

e hidrodesulfurar a la Gasolina de Pirdlisis.
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E!l efluente del tercer lecho catalitico es enviado a un tren de recuperacién de calor, en
donde se le bajara su temperatura. Primeramente, el efluente baja su temperatura a 632 °F,
intercambiando calor con la carga del segundo reactor en el cambiador EA-723; luego, el
efluente baja mas su temperatura hasta 598 °F, intercambiando calor con la corriente rica de
H- procedente del area de compresion en el cambiador EA-722. Posteriormente, el efluente
intercambia calor con la corriente de gasolina desdiolefinizada del primer reactor en el
cambiador EA-721, llegando a una temperatura de 547 °F y finalmente, intercambia calor
con la corriente del rehervidor EA-724 de la torre desisohexanizadora FA-706 de la zona de
fraccionamiento, para llegar a una temperatura final de 425 °F, a fin de aprovechar el calor
de la corriente; cabe sefialar que después del ultimo intercambio, la corriente de gasolina
desulturada tria, posee aiin carga térmica suficiente como para suministrar mas calor al
rehervidor si éste ultimo lo requiere. Al final del tren, la corriente de gasolina desulfurada
es enviada al aeroenfriador EC-702, con la finalidad de condensar los vapores remanentes y
bajar la temperatura de la mezcla liquida hasta 375 °F. La mezcla resultante se envia al
tanque separador FA-711 que opera a una presion de 534.4 psia, en donde se separa de los
hidrocarburos condensados, el gas rico en Ha que no reacciond y no se absorbid. Al gas rico
en Hb> se le extrae una corriente de purga que representa el 2% en peso del gas rico en H,, la
cual se envia a limites de bateria con la finalidad de evitar la acumulacién de gases de
hidrocarburos ligeros inertes en el sistema; el resto de la corriente rica en H- se mezcla con
una corriente fresca de H> y se envia al tanque de succion del compresor FA-712, para
retirarle el liquido que ha condensado. La corriente resultante se envia al compresor GB-
702, en donde se comprime el gas hasta una presion de 748.5 psia. Finalmente, el gas
comprimido se divide en dos corrientes, segun los requerimientos de H> de cada etapa de

reaccion: una que se recircula al reactor DC-701 y otra que se recircula al reactor DC-702.

89



Los condensados de Gasolina de Pirélisis desulfurada son divididos en dos corrientes, una
que constituye el producto de la seccion de reaccidn y que se envia a la seccion de
fraccionamiento, y otra que se recircula al segundo reactor para efectuar el apagado entre
los lechos del reactor (represehtando esta corriente el 47% en peso de la corriente de
condensados). Para lograr lo anterior, a la corriente de recirculacion se le eleva la presion
hasta 629.5 psia en la bomba GA-720 y se divide a su vez en dos corrientes, una que entrara
entre el primer y segundo lecho catalitico y otra corriente que lo hara entre el segundo y
tercer lecho catalitico. La cantidad de gasolina de apagado que se envia como recirculacion
al reactor, es aquella que garantiza una diferencia de temperatura en cada uno de los lechos
cataliticos de 67 °F (el valor recomendadc es de 20 a {00 °F), necesutandose 6000 1b/h de
‘liquido frio para el apagado entre el primer y segundo lecho, y 7000 lb/h para el apagado - .

entre el segundo y tercer lecho. -

4.3.4.2 Seccion de fraccionamiento (ver figura4.6).

La corriente producida en la secciéon de reaccion se envia al aeroenfn;ador EC-703, donde
se enfria hasta una temperatura de 118 °F. Posteriormente, a la corriente fria se expande en
una valvula hasta una presion 260 psia, con la finalidad de retirar en el tanque separador de
baja presién FA-706, alrededor del 38 % mol de los compuestos ligeros como Ha, HaS y
CH,4 que trae la corriente. La corriente resultante es precalentada en el cambiador EA-716
con los fondos de la torre desbutanizadora a fin de que alcance una temperatura de 337.5
°F. Una vez calentada, la corriente entra a la torre desbutanizadora DA-705 en la que se

obtiene por destilacion, gas amargo como destilado vapor (donde se retiran el H,, CHy, HaS
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y C2He de la mezcla original), gas LP liquido como destilado liquido (rico en iy n —

butano) y por fondos una corriente de hidrocarburos Cs+ estabilizada.

La torre desbutanizadora DA-705 posee 38 etapas de separacion que operan con una
eficiencia del 70 %. En los domos de la torre se tiene una temperatura de 211°F y una
presién de 239 psia, y se trabaja con una razon de reflujo igual a 32. Esto se debe a que la
especificacién que tiene como producto el gas LP, permite un contenido de pentanos
maximo entre 1-2 % mol, por lo que es necesario garantizar la buena separacion entre los

cortes C; - y Css+; sin embargo, la separaciéon entre el sistema n-butano, i-butano / n —

. . pentano, i-pentano es muy dificil debido a la cercania en los puntos de ebullicion, por.lo- .

.. que se requiere manejar un-reflujo. alto para llevar a cabo la separacion entre los cortes. Los:
domos calientes de la torre se envian al condensador EA-717, en el cual se condensa tan

solo el 64 % mol de la corriente de entrada, para formar el destilado liquido (Gas [.P) y el

destilado vapor (gases amargos); el gas LP obtenido se envia a limites de bateria con un

bajo contenido de H.S, como se muestra en la tabla 4.11, donde se muestra también la

composicion de dicha corriente.

Tabla 4.11 Composicion del producto liquido de los domos de la torre Desbutanizadora
DA-705.

Compuesto % en mol | % en peso
[Hidrogeno 0.85 0.03
Metano 2.24 0.63
[Etano 4.89 2.57

ropano 5.77 4.44
-Butano 64.32 65.32
{i-Butano 20.63 25.90
Cs's 0.55 0.69
lAcido Sulthidrico 0.64 0.38
IAgua 0.12 0.04
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El resto del destilado es vapor y est4 conformado por una corriente rica en gases amargos,

cuya composicion se presenta en la tabla 4.12.

Tabla 4.12 Composicion del producto vapor de los domos de la torre Desbutanizadora
DA-705.

Compuesto % en mol | % en peso
IHidrégeno 37.15 3.17
Metano 24.04 16.35
Etano 11.57 14.74

ropano 4.58 8.56
-Butano 17.29 42.59
i-Butano 4.25 12.90
ICs's 0.06 0.18
IAcido Sulfhidrico 1.03 1.49
IAgua 003 | 0.02

Como se observa, en la corriente de gases amargos hay una gran cantidad de n-butano. Esto
se.debe al bajo porcentaje de condensacion que tuvieron los domos de la torre, porcentaje
necesario para evitar que el Gas LP tuviera una alta contaminacion de H>S. Los gases
amargos obtenidos de la desbutanizadora DA-705 se mezclan con los gases amargos
obtenidos en el separador de baja presion FA-706 y la mezcla resultante se envia a limites

de bateria con la siguiente composicién que se especifica en la tabla 4.13.

Tabla 4.13 Composicion de la corriente de gases amargos.

Compuesto % en mol | % en peso |
IHidrégeno 52.89 591
Metano 19.62 17.44
[Etano 7.89 13.14
IPropano 3.03 7.40
n-Butano 11.29 36.38
i-Butano 2.81 11.15
Cs's 1.30 5.12
[Ce+ 0.49 2.17
Acido Sulfhidrico 0.68 1.29
Agua 0.02 0.02
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Por los fondos de la torre se obtiene una corriente de hidrocarburos Cs., la cual se enfria
intercambiando calor con la carga de la torre desbutanizadora en el cambiador EA-716,
para llegar a una temperatura de 130 °F. Esta corriente practicamente no contiene H,S y

posee un bajo contenido de C, ., como se muestra en la tabla 4.14,

Tabla 4.14 Composicion del producto de los fondos de la torre Desbutanizadora DA-705.

f Compuesto % en mol | % en peso
ICa- 0.26 0.24
ICs's 41,03 36.05
[Co+ 58.71 62.81
[Acido Sulthidrico (ppm) | 1.52E-05 | 6.55E-06

La corriente de Cs. enfriada, se expande en una valvula para que su presion baje hasta 27
_ psia y poderla alimentar a la torre desisohexanizadora DA-706. El objetivo de esta torre es
obtener por sus fondos una corriente de hidrocarburos Ce+ rica en benceno y tolueno, libre
de H-S, isohexano, pentanos y mas ligeros (como lo muestra la tabla 4.16), de manera tal
que esta corriente pueda ser enviada a limites de bateria para que se mezcle con la carga de
una planta recuperadora de aromaticos. Por los domos se obtiene una corriente rica en
isohexano y pentanos con casi nada de contaminacion de H>S (ver tabla 4.15). Esta '
corriente es enviada a limites de bateria para su empleo como mezcla de pentanos o como

gasolina.

La torre desisohexanizadora posee 32 etapas de separacién y opera con una eficiencia del
70%. En sus domos, esta torre posee una temperatura de 141°F y una presion de 25 psia, y
trabaja con una razon de reflujo de 2.8. Los vapores del domo de la torre se condensan

totalmente, para obtener el destilado liquido compuesto por hidrocarburos Cs y por iso-
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hexano y por los fondos de la torre, se obtiene la corriente de hidrocarburos Cg+ rica en

aromaticos.

Tabla 4.15 Composicion del producto de los domos de la torre Desisohexanizadora DA-
706.

i Compuesto % en mol | % en peso
Cs. 0.63 0.63
i-Pentano 5.28 5.34
m-Pentano 35.22 35.67
[Ciclopentano 57.00 56.11
In-Hexano 0.64 0.77
IBenceno 0.17 0.19
2.2-Dimetil Butano 0.06 0.07
3-Metil Pentano 0.77 0.93
i-Hexano 0.19 0.23
(Metil Ciclopentano- "~ 0.03 0.04
lAcido Sulthidrico (ppm) | 3.62E-05 1.73E-05

Tabla 4.16 Composicion del producto de los fondos de la torre Desisohexanizadora DA-
706.

B Compuesto % en mol | % en peso
IC5's 0.38 0.32
{n-Hexano 2.90 2.97
iBenceno 75.13 69.67
Isoparafinas Ce. 3.90 5.15
[Tolueno 6.47 7.08
INaftenos Ce+ 5.91 6.19
Etilbenceno 0.66 0.83
Xilenos 0.26 0.33
[Parafinas C;+ 1.62 2.97
IAromaticos Co- 2.75 4.50
IAcido Sulfhidrico (ppm) | 1.04E-23 4.22E-24
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4.4 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA

Tabla 4.17 Balance de Materia y Energia (Prefraccionamiento en “Pajaritos”)

67

Corriente No. 9 24 30 42 48 73
Compuesto Carga |Propanos| Butanos Cs. Propileno| Propanos|Propileno| Propano
Prefracc. shc sbc che che
H, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CH, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C.'s 0.42 0.42 0.00 0.00 0.42 0.00 0.42 0.00
Propileno 49.16 49.16 0.00 0.00 48.56 0.60 48.53 0.63
Ci's 15.32 15.31 0.01 0.00 1.01 14.30 1.05 14.27
Butenos 21.17 0.01 21.17 0.00 0.00 0.01 0.00 0.01
i-Butano 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
n-Butano 4.41 0.00 4.41 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Butadienos 14.98 0.00 14.98 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
i-Pentano 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Pentadienos 1.70 0.00 0.00 1.70 0.00 0.00 0.00 0.00
Pentenos 0.90 0.00 0.01 0.89 0.00 0.00 0.00 0.00
n-Pentano 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Ciclopenteno 1.17 0.00 0.00 1.17 0.00 0.00 0.00 0.00
Ciclopentadieno 6.15 0.00 0.00 6.15 0.00 0.00 0.00 0.00
Olefinas C, 0.82 0.00 0.00 0.82 0.00 0.00 ‘| '0.00 0.00
n-Hexano 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 - 0.00 0.00
Benceno 7.38 0.00 0.00 7.38 0.00 0.00 0.00 0.00
Olefinas Cy 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Isoparafinas C- 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Tolueno 0.28 0.00 0.00 0.28 0.00 0.00 0.00 0.00
Naftenos Cs. 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Etilbenceno 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Xilenos 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Diciclopentadieno 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
1-Dequeno 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Parafinas C. 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Aromaticos Co. 0.02 0.00 0.00 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00
Compuestos sulfurosos 2.24E-02 0.00 0.00 2.24E-02 0.00 0.00 0.00 - 0.00
Agua 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H.S 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Compuestos nitrogenados | 5.06E-05 0.00 0.00 5.06E-05 0.00 0.00 0.00 0.00
INH ;3 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Alcoholes 1.17E-03 0.00 0.00 1.17E-03 0.00 0.00 0.00 0.00
Flujo (ibmol/h) 123.92 64.91 40.57 18.45 50.00 14.91 50.00 14.91
Flujo (Ib/h) 6,346.98 | 2,754.80 | 2,254.66 | 1,337.49 | 2,100.97 | 653.86 | 2,101.05| 653.79
Flujo (ft’/h) 168.07 80.12 59.41 25.74 67.75 21.25 67.76 21.25
Temperatura (°F) 100.00 55.25 100.08 100.23 99.73 99.81 99.73 99.81
Presion (psta) 299.70 201.00 300.00 130.00 300.00 300.00 300.00 300.00
Fase 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00
Entalpia (BTU/Ib) 5.26 -250.64 53.29 398.04 23.46 |-1,008.59) 22.60 [-1,005.95
Densidad (1b/ft’) 37.76 34.38 37.95 51.96 31.01 30.77 31.01 30.77
Gravedad Especifica 0.61 0.55 0.61 0.83 0.50 0.49 0.50 0.49
Viscosidad (cP) 0.131 0.105 0.145 0.340 0.081 0.083 0.081 0.083
Peso molecular 51.22 42.44 55.58 72.48 42,02 43.87 42.02 43.86
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Tabla 4.18 Balance de Materia y Energia (Hidrotratamiento en “La Cangrejera”)

Corriente No. 74 113 158 134 152 156
Compuesto Carga Salida Gases Gas LP Cs's e i-Cs | Aromdticos
Hidrotrat. Hidrotrat. amargos
H> 0.00 4.24 4.17 0.07 0.00 0.00
CH, 0.00 1.74 1.55 0.20 0.00 0.00
C-'s 0.00 1.05 0.62 0.43 0.00 0.00
Propileno 0.06 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Ci's 0.00 0.75 0.24 0.51 0.00 0.00
Butenos 3.71 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
i-Butano 2.53 2.48 0.22 1.82 0.44 0.00
n-Butano 1.81 6.59 0.89 5.67 0.03 0.00
Butadienos 0.78 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
i-Pentano 0.17 4.00 0.01 0.03 3.95 0.00
Pentadienos 14.82 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Pentenos 11.71 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
[n-Pentano 0.10 26.45 0.05 0.02 26.38 0.00
iCiclopenteno 11.20 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
|Ciclopentadieno 6.15 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
[Olefinas C, 11.46 0.00 0.00 0.00 - 0.00 * 0.00
n-Hexano 0.07 3.50 0.00 0.00 0.48 3.02
Benceno 79.64 78.36 0.03 0.00 0.13 78.20
Olefinas C, 0.54 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Isoparafinas Ce. 3.85 4.83 0.00 0.00 0.77 4.06
Tolueno 6.81 6.73 0.00 0.00 0.00 6.73
[Naftenos Cs. 4.44 49.33 - 0.05 0.00 42.73 6.55
Etilbenceno 0.67 0.68 0.00 0.00 0.00 0.68
Xilenos 0.28 0.27 0.00 0.00 0.00 0.27
Diciclopentadieno 13.28 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
I-Dequeno 0.07 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Parafinas C,. 1.58 1.69 0.00 0.00 0.00 1.69
Aromaticos Co. 2.90 2.87 0.00 0.00 0.00 2.87
Compuestos sulfurosos 0.12 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Agua 0.00 1.25E-02 1.34E-03 1.07E-02 4.19E-04 4.52E-10
H.S 0.00 1.10E-01 5.38E-02 5.64E-02 2.71E-09 1.09E-27
Compuestos nitrogenados 5.60E-04 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
NH; 0.00 5.16E-04 2.20E-04 2.95E-04 2.40E-11 1.62E-28
Alcoholes 1.29E-02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Flujo (Ibmol/h) 178.75 195.70 7.88 8.82 74.92 104.08
Flujo (Ib/h) 14,756.02 14,752.23 142.28 504.78 5,337.87 8,767.30
Flujo (ft’/h) 298.16 436.03 196.00 14.14 121.28 167.65
Temperatura (°F) 99.80 374.44 102.27 101.07 100.00 100.00
Presion (psia) 114.00 528.69 233.95 300.00 92.50 71.00
Fase LIQ LIQ VAP LIQ LIQ LIQ
Entalpia (BTU/Ib) 108.25 -164.06 -1,058.70 -1,102.45 -802.76 40.08
Densidad (Ib/ft) 49.49 33.83 0.73 35.70 44.01 52.29
Gravedad Especifica 0.79 0.54 0.01 0.57 0.71 0.84
Viscosidad (cP) 0.383 0.105 0.012 0.142 0.273 0.486
Peso molecular 82.55 75.38 18.05 57.23 71.24 84.24




4.5 REACCIONES DEL HIDROTRATAMIENTO DE LA GASOLINA DE

PIROLISIS.

Como se ha descrito anteriormente, en el proceso de hidrotratamiento en dos etapas de la
Gasolina de Pirdlisis, se llevan a cabo reacciones de hidrogenacion y de hidrodesulfuracion,
en las que se busca saturar las diolefinas y olefinas que posee la corriente, asi como

también eliminar los compuestos de azufre, oxigeno y nitrégeno que ésta posee.

En la primera etapa, s6lo ocurren las reacciones de saturacion de las diolefinas y
compuestos alquenil aromaticos que son los mas reactivos, mientras que en la segunda
etapa, se llevan a cabo las reacciones de hidrogenacién de las monoolefinas remanentes y la
eliminacion de los compuestos de azufre, oxigeno y nitrdgeno. Todas estas reacciones son
muy exotérmicas, sin embargo las reacciones de hidrogenacion de diolefinas y de
compuestos de nitrégeno son las que liberan mas calor. Esta es una de las razones por las
cuales el proceso se efectua en dos etapas, por que si fuese solo una, se correria el riesgo de
no poder controlar la temperatura en el reactor. La otra razén de tener dos etapas es, que de
esta manera se pueden hidrogenar por separado las diolefinas y compuestos mas reactivos
de la corriente, los cuales muy probablemente polimerizarian a las condiciones de alta
temperatura y presion que se requieren en la hidrogenacion de monoolefinas e

hidrodesulfuracion.
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4.5.1Saturacién de diolefinas y compuestos alquenil aromaticos.

La finalidad de estas reacciones es convertir las diolefinas (conjugadas y no conjugadas),
los alquinos y los compuestos alquenil aromaticos presentes, en monoolefinas y
compuestos alcanil aromaticos, respectivamente, a través de reacciones de hidrogenacién a
temperaturas que oscilan entre 150 °F y 425 °F, y son llevadas a cabo sobre un catalizador
de Ni / Co preferentemente. Todas €stas reacciones son altamente exotérmicas pero en este
sentido sobresalen las reacciones de saturacion de diolefinas, debido a que éstas liberan en
promedio 52,200 BTU / lbmol cuando se hidrogena uno de sus dos dobles enlaces. Por lo
tanto, es de esperarse que en el reactor de la primera etapa se tenga un gran aumento de
temperatura. Ejemplos de las reacciones que se llevan a cabo en esta primera ctapa de

reaccion son:

Hidrogenacion de las diolefinas conjugadas vy no conjugadas.

Hidrogenacion de los compuestos alquenil aromaticos.

x
+ g, — (4.2)

Hidrogenacion de los alquinos.

~— + H, —» ——

4.3)
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Un caso especial es la reaccidn de hidrogenacién del diciclopentadieno, pues este
componente primeramente se descompone en su dimero, el ciclopentadieno, y
posteriormente este Ultimo reacciona con el para generar el ciclopenteno, tal como lo

muestra la siguiente figura:

w— -

4.5.2 Saturacion de monoolefinas y eliminaciéon de compuestos de azufre, oxigeno y

nitrégeno.

A través de estas reacciones, se logran eliminar todos los compuestos de la Gasolina
desdiolefinizada que en un procesamiento posterior, pueden representar problemas de
contaminacion y formacidén de gomas. De esta manera, en esta etapa se hidrogenan sobre un
catalizador de Co / Mo, todas las monoolefinas que se generaron en el primer reactor junto
con las que venian inicialmente en la corriente, y se eliminan todos los compuestos de

azufre, oxigeno y nitrogeno que ésta posee.

Una caracteristica que comparten todas estas reacciones es la gran dependencia que tienen

con respecto a la temperaturas, debido a que todas ellas requieren de altas temperaturas
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para llevarse a cabo. Por ejemplo, algunos compuestos de azufre requieren de temperaturas

del orden de 500 °F para descomponerse.

A su vez, el grado y la rapidez de las reacciones de hidrodesulfuracion se incrementan
marcadamente cuando aumenta la temperatura, siempre y cuando no se alcance el valor de
700°F, temperatura a la cual cesa la desulfuracion. En el caso de la saturacion de las
monoolefinas se tiene un comportamiento similar, con la excepcion de que el incremento de
la velocidad de reaccidon se mantiene a mayores temperaturas (800 °F es la temperatura

donde se limita la saturacion).

Por el contrario, la descomposicion de los compuestos de nitrogeno y oxigeno requieren de
temperaturas un poco mayores que las de la desulfuracion y saturacion de monoolefinas.
Sin embargo, cabe sefialar que se debe de mantener una temperatura no mayor de 750°F en
esta segunda etapa, para evitar el hidrocracking de los compuestos de mayor peso

molecular.
A continuacion se presentan ejemplos de las reacciones que se llevan a cabo en el segundo

reactor:

Hidrodesulfuracion.

[/ \5 + 4H)y ———— N~ *+ H (4.6)

N~~~ +* 2H, —> CH3-CH3 + CHy + HS (47
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Hidrogenacion de las olefinas.

\_=/_ + H, —>» \/\/\ 4.8)

\/\( +  H R \/\l/ 4.9

Hidrodesoxidacion.

CH;OH + H2 CHs + H20 (4.10)

Hidrodesnitrogenacion.

=

N

+ 65H; — > _\//\/\ + NH; (4.11)

Todas las reacciones anteriores son exotérmiéas, pero el gran aumento de temperatura que
se observa en el reactor se debe principalmente a la gran cantidad de olefinas y compuestos
sulfurosos que contiene la alimentacion. Cabe sefialar que, a las condiciones de
temperatura, presién y con la cantidad de hidrogeno que se especificaron para la segunda
etapa de reaccion, se garantiza la total hidrogenacion de las olefinas e hidrodesulfuracion de
los compuestos sulfurosos, mas no la total eliminacion de los compuestos, de nitrogeno y
oxigeno, los cuales requieren de condiciones de operacion mas energéticas que las de la

hidrogenacion e hidrodesulfuracion,
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4.5.3 Hidrocraqueo.

Debido a las altas temperaturas que se alcanzan en el reactor de l{idrodesulﬁxracién, a la par
de las reacciones de hidrodesulfuracién y de hidrogenacidén, se llevan a cabo otras
reacciones secundarias no deseadas, las cuales son las reacciones de hidrocraking 6 craqueo
con hidrégeno. Estas reacciones son exotérmicas y dan lugar a la produccion de liquidos
mas ligeros y productos gaseosos mediante el rompimiento de moléculas de mayor peso
molecular. Aunque en el craqueo con hidrogeno ocurren cientos de reacciones quimicas
simultdneas, se cree que el proceso de craqueo con hidrégeno es un craqueo catalitico con
una hidrogenacion superpuesta. El craqueo catalitico es la escision de un enlace sencillo
carbono -- carbono, y la hidrogenacién es la adicion de hidrogeno a un doble eniace carbono

— carbono; en las ecuaciones 4.12 y 4.13, se muestra un ejemplo de la escision de .un enlace

sencillo carbono — carbono seguido por una hidrogenacion:

N~ T = D N N @.12)

(4.13)

NS F oH ——= SN« Al

Lo anterior muestra que €l craqueo y la hidrogenacidon son complementarios: el craqueo da
olefinas para su hidrogenacion, mientras que la hidrogenacion a su vez proporciona calor
para el craqueo. La reaccion de craqueo es endotérmica, mientras que la reaccién de

hidrogenacion es exotérmica. El conjunto proporciona un exceso de calor pues la cantidad
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de calor cedida por las reacciones exotérmicas de hidrogenacién es mucho mayor que la

cantidad de calor consumida por las reacciones endotérmicas de craqueo.

Para representar en la simulacidn las reacciones de hidrocracking que se llevan a cabo en el
reactor de hidrodesulfuracioén por la alta temperatura de operacion de éste, era necesario
alimentar al programa los datos de laé reacciones de hidrocraqueo y las conversiones de
éstas que ocurren en el caso de la Gasolina de Pirdlisis. Para ello se recurrié al
planteamiento de un modelo quimico - matematico, en el cual se proponian una cierta
cantidad de reacciones quimicas que representaban el efecto de todas las reacciones de
hidrocracking que se llevan en la realidad en dicho reactor. A través de distintas pruebas en

plantas pilotos, el I.M.P. ha determinado que en las reacciones de hidrocraqueo, reaccionan

. los hidrocarburos parafinicos de 6 carbonos o mas para generar los siguientes compuestos -

ligeros: metano, etano, propano, i/n-butano e i/n-pentano. Ademas, se ha observado que en
el hidrocraqueo de una nafta como la Gasolina de Pirolisis, se forman alrededor de 0.03
Ibmol de ligeros por cada lbmol de carga a la planta. Si se suman todas las Ibmol de ligeros
recién formados y se dividen cada una de éstas entre la suma de ellas, se obtienen las
fracciones que se presentan en la tabla 4.19.

Tabla 4.19 Fracciones experimentales de cada ligero formado en el hidrocraqueo de una
nafta semejante a la Gasolina de Pirolisis.

Compuesto Fraccion
Metano 0.29
Etano 0.18
Propano 0.1
1-Butano 0.032
n-Butano 0.096
i-Pentano 0.032
n-Pentano 0.27
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Lo anterior significa que de cada 100 Ibmol de ligeros que se forma en el hidrocraqueo, 29
lbmol son de metano, mientras que 9.6 lbmol son de n-butano. Para cada reaccién se
determind por prueba y error, la conversion de los compuestos pesados en ligeros que
permitiera cumplir con las fracciones de ligeros presentados en la tabla anterior, y con el
valor de 0.03 Ibmol jigeros/lbmol caga, tomando en cuenta la cantidad y caracteristicas
estructurales propias de cada hidrocarburo pesado que reaccionaba. Es decir, a través de
diversas pruebas y experimentos, se ha observado que en el proceso de hidrocraqueo, los
hidrocarburos del mismo peso molecular que poseen mas ramificaciones en su estructura,
presentan un mayor craqueo que aquellos que poseen una estructura mas lineal. Y por otro
lado, también se ha observado que los hidrocarburos de alto peso molecular de cadenas
largas, son mas susceptibles de sufrir craqueo: a comparacion de los hidrocarburos. de bajo
peso molecular con cadena corta. Con estas consideraciones se plantearon diferentes
conversiones para cada hidrocarburo, a fin de encontrar aquellos valores de conversion que
permitiesen obtener la cantidad y composicion de ligeros ya presentados. Los hidrocarburos
pesados que se consideraron que principalmente participaban en las reacciones de
hidrocracking de la Gasolina de Pir6lisis y las conversiones que se determinaron por prueba

y error para cada uno de estos, se presentan en la tabla 4.20.
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Tabla 4.20 Conversiones estimadas de los hidrocarburos pesados en el hidrocraqueo de
la Gasolina de Pirdlisis.

Compuesto % Conversion Determinada

2.2-Dimeti] Butano 5.46

i-Hexano 13.73

3-Metil Pentano 14.01

n-Hexano 7.61
2.2.3-Trimetil Butano 546
3.3-Dimeti] Pentano 5.46
2.3-Dimetil Pentano 17.48
2.4-Dimetil Pentano 14.01

2-Metil Hexano 13.73

n-Heptano 7.61

n-Octano 6.98

3-Metil Octano 12.60

n-Nonano 17.91

5-Metil Nonano "32.31 L
n-Decano 31.34

Como se ha mencionado, las reacciones del hidrocraqueo son muchas y muy variadas, pero
én el modelo planteado se consideraron solo 15 reacciones que representarian el mismo
efecto que todas las reacciones del caso real. Las reacciones del modelo que se plante6 son

las siguientes:

><_— + Hp —> CH; + /K/ (4.14)

2,2-Dimetil Butano Metano i-Pentano
Y\/ + 2H, ——= 3 CH;3-CHj (.15
i-Hexano Etano
\)\/ + 2H; ——» CHy + CH3-CH; + N\ (4.16)
3-Metil Pentano Metano Etano Propano
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\/\/\+H2 ———» CH,; + \/\/

n-Hexano Metano n-Pentano
+ 2 H2 —_— 2 CH4 + /k/
2,2,3-Trimetil Butano Metano i-Pentano

+ 2Hy —» 2CH, + NN\

2,3-Dimetil Pentano ‘ Metano n-Pentano

+ 2H, —» CH,4 + 2/\\

2,4-Dimetil Pentano Metano Propano
/></ + 2H, —— = CHy + 2 7
3,3-Dimetil Pentano Metano Propano
Y\/\ + 2H, — . CHy + 2 \/
2-Metil Hexano Metano Propano

AN P HE —e N NN

n-Heptano Propano n-Butano
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(4.17)

(4.18)

(4.19)

(4.20)

(4.21)

(4.22)

(4.23)




NN\ F3H, ———» CHy + 2CH;-CH;  + S (4249

n-Octano Metano Etano Propano
\)\/\/\ + H ——» \/\ + \/\/ (4.25)
3-Metil Octano n-Butano n-Pentano
M/V + 2Hy; —— = CH; + A + N\ #.26)
5-Metil Nonano Metano i-Butano n-Pentano

NONNANANS T H — NN NN (4.27)

n-Nonano n-Butano n-Pentano

n-Decano Metano Etano Propano

Con este modelo de reacciones y con los flujos molares y conversiones de los hidrocarburos
pesados que craquearon, se obtuvieron los flujos molares de los ligeros que se formaron;
sumando dichos flujos de ligeros y dividiendo cada flujo entre la suma de ellos, se
obtuvieron las fracciones que se presentan en la tabla 4.21, las cuales se compararon con

los valores reales obtenidos en plantas pilotos.

112



Tabla 4.21 Fracciones calculadas y reales de cada uno de los compuestos ligeros
Sformados en el hidrocraqueo de la Gasolina de Pirdlisis.

Compuesto Fraccion Calculada Fraccion Real % de Error
Metano 0.30 0.29 291
Etano 0.17 0.18 4.68
Propano 0.12 0.10 23.18
n-Butano 0.11 0.10 15.12
i-Butano 0.01 0.03 64.65
n-Pentano 0.28 0.27 2.29
i-Pentano 0.01 0.03 72.52

Como se observa el modelo planteado es satisfactorio para determinar la formacion y
cantidad de los principales compuestos ligeros (metano, etano, propano, n-butano y n-
pentano), y es aceptable para el caso del i-butano e i-pentano, pues aunque el modelo
plantea fracciones diferentes para estos compuestos que en el caso real, los flujos molares
y tracciones que se obtienen de estos compuestos, son tan pequefios que carecen de -

importancia.

Los valores de conversion y las reacciones planteadas, se alimentaron como dato en la
simulacion del reactor de hidrodesulfuracién para considerar el efecto de craqueo de los

compuestos parafinicos de alto peso molecular, por altas temperaturas.

113



4.6 LISTA Y PREDIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO.

Una vez que se realizé el balance de masa y energia del proceso, se recabaron los datos de
equipos y de diversas propiedades fisicas de cada corriente calculadas por el simulador,
para poder efectuar el predimensionamiento de los equipos involucrados en todo el proceso,

necesario para determinar la inversion de dicho proceso.

En el caso de los cambiadores de calor, bombas, compresores, torres de destilacién, y
hornos, el predimensionamiento se obtuvo directamente del disefio preliminar que el
simulador mostraba de estos equipos, mientras que para el caso del predimensionamiento
de los reactores, tanques y aéroenfriadores, se efectuaron algunos calculos adicionales
(basados en las propiedades que el simulador proporciond de cada corriente) para disefiar

estos equipos.

A continuacion en las tablas siguientes se presentan la lista y el predimensionamiento de los
equipos de las tres partes del tratamiento de la Gasolina de Pirdlisis (prefraccionamiento,
hidrogenacidn - hidrodesulfuracion y fraccionamiento final), en las cuales se destacan los
equipos que pertenecen al proceso de fraccionamiento del propileno en sus dos alternativas:

caso de bomba de calor y caso de alta presion.
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Tabla 4.22 Hornos y dimensiones.

Clave Equipo Carga Térmica
(BTU/h)
BA - 701 |[Calentador de la carga de H; al reactor de desulfuracion 41343 %12
BA -702 |Hormno de la Torre desbutanizadora 47094 * 1.2

Tabla 4.23 Torres de Destilacion y dimensiones.

Clave Equipo Didmetro (ft) { Longitud T-T (ft) | No. de Platos
DA - 701 (Torre Despropanizadora 1.5 108.5 42
DA - 702 |Torre Desbutanizadora 1 124.5 44
DA -705 |Torre Desbutanizadora 3.5 89.5 38
DA - 706 |Torre Desisohexanizadora 3 89.5 32

Torre fraccionadora de propileno con bomba de calor

DA -703

[Torre Fraccionadora de propileno

T35

2235 T 96

Torre fraccionadora de propileno a alta presion

DA - 704

lTorre Fraccionadora de propileno r 3.5

282 T
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Tabla 4.24 Reactores y dimensiones.

Clave Equipo Didmetro (ft) Longitud T-T (ft)
DC - 701 {Reactor de saturacién de diolefinas 5 11.58
DC - 702 |Reactor de Hidrogenacion — Hidrodesulfuracion 5 2221

Tabla 4.25 Cambiadores de Calor y dimensiones.

Clave Equipo Carga Térmica (BTU/h) | Area (fF)
EA - 701 [Condensador (Torre Despropanizadora) 1,212,153.77 * 1.2] 1376.00
EA — 702 |Rehervidor (Torre Despropanizadora) 1,279,564.83 * 1.2] 97.58
EA — 703 |Condensador (torre Desbutanizadora) 650,395.94 * 1.2] 513.30
EA — 704 |Rehervidor (Torre Desbutanizadora) 617,058.14 * 1.2{1 106.66
EA - 705 |Enfriador de la mezcla de butanos 28.,888.38 * 1.1 36.37
EA — 706 |Enfriador de la gasolina estabilizada 95,630.00 * 1.1 13.85
EA - 716 |Precalentador de carga de la Desbutanizadora 1,860,754.53 * 1.1| 938.83
EA — 717 |Condensador (Torre Desbutanizadora) 4,640,850.90 * 1.2| 1,775.71
EA - 718 |Condensador (Torre Desisohexanizadora) 3,360,541.90 * 1.2{ 1,547.98
EA — 719 |Enfriador de la gasolina estabilizada 71,088.04 * 1.1 68.35
EA — 720 |Enfriador de la corriente de Ce+ 490,043.07 * 1.1] 138.32
EA - 721 |Precalentador de la gasolina desdiolefinizada 1,349,983.97 * 1.1 58.34
EA — 722 |Precalentador de la corriente de H, 895,611.49 * 1.1} 113.27
EA — 723 |Evaporador de la mezcla gasolina — hidréogeno 946,387.983 * 1.1} 232.10
EA - 724 |Rehervidor Torre Desisohexanizadora 3,710,162.89 * 1.2f 159.18

115




Clave

[ Equipo

| Carga Térmica (BTU/h) | Area (ft)

Cambiadores de la fraccionadora de propileno con bomba de calor

EA - 707 |Condensador — rehervidor 5,050,671.14 * 1.2| 2,452.94
EA - 708 |Condensador auxiliar #1 (fracc. de propileno) 219,475.27 * 1.2] 55.98
EA — 709 jCondensador auxiliar #2 (fracc. de propileno) 297,603.92 * 1.2] 174.58
EA — 710 |Enfriador del propileno 18,732.83 * 1.1| 38.91
EA — 711 |Enfriador de la mezcla de propanos 5,961.78 * 1.1 11.93
Cambiadores de la fraccionadora de propileno a alta presion
EA — 712 [Condensador (fraccionadora de propileno) 4,983,631.22 * 1.2{ 4,279.19
EA — 713 [Rehervidor (fraccionadora de propileno) 5,100,943.40 * 1.2} 221.07
EA — 714 |Enfriador del propileno 26,189.32 * 1.1} 29.61
EA — 715 |Enfriador de la mezcla de propanos 19,574.46 * 1.1 9.35
Tabla 4.26 Aeroenfriadores y dimensiones.

Clave Equipo Carga Térmica (BTU/M) |Area (ft’)
EC - 701 |Aeroenfriador de la gasolina desdiolefinizada 2,077,248.63 * 1.1} 8,784.57
EC - 702 [Aeroenfriador de la gasolina desulfurada 2,935,950.53 * 1.11 2,930.56
EC - 703 |Aeroenfriador de la carga al fraccionamiento final 2,098,539.06 * 1.1} 7,618.13

Tabla 4.27 Tanques y dimensiones.

Clave Equipo Didmetro (ft) | Longitud T-T (ft)
FA -701 |Acumulador de reflujo (Torre Despropanizadora) 2.5 6
FA - 702 |Acumulador de reflujo (Torre Desbutanizadora) 2 6
FA - 706 |Separador de gases amargos a baja presion 2.5 10
FA - 707 |Acumulador de reflujo (Torre Desbutanizadora) 3 14
FA - 708 {Acumulador de reflujo (Torre Desisohexanizadora) 3 8
FA - 709 |Tanque de succidn de la bomba GA-718 4 10
FA - 710 [Tanque separador de gases 4 20
FA - 711 |Tanque separador de incondensables 3.5 16
FA - 712 |Tanque de succién del compresor 2.5 8

Tanques de la fraccionadora de propileno con bomba de calor
FA - 703 [Tanque de succion del compresor 2.5 8
FA - 704 |Separador de incondensables 3.5 14
Tanques de la fraccionadora de propileno a alta presion
FA - 705 [Acumulador de reflujo 3.5 1 14
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Tabla 4.28 Bombas y dimensiones.

_ Clave Equipo Flujo (gpm) | AP (psi)
GA - 701 A/B |Bomba de Reflujo (Torre Despropanizadora) 1791 *1.1 48
GA - 702 A/B |Bomba de Reflujo (Torre Desbutanizadora) 6.87 * 1.1 48
GA - 703 A/B |Bomba de producto (mezcla de butanos) 7.64*1.1] 278.3
GA - 704 A/B |Bomba de producto (Gasolina de Pirolisis estabilizada) 3.68*1.11 96.7
GA - 712 A/B |Bomba de Reflujo (Torre Desbutanizadora) 87.97*1.1 55
GA - 713 A/B [Bomba de producto (Gas LP) 1.76 * 1.1] 109.05
GA - 714 A/B |Bomba de Reboileo (Torre Desbutanizadora) 475.18* 1.1| 99.8
GA - 715 A/B |Bomba de Reflujo (Torre Desisohexanizadora) 4428 * 1.1 50
GA - 716 A/B |Bomba de producto (gasolina estabilizada) 15.47 * 1.1} 125.5
GA - 717 A/B |Bomba de Producto (corriente Ci.) 22.83* 1.1 94.6
GA - 718 A/B |Bomba de carga a la planta de Hidrotratamiento 37.18* 1.1] 704.1
GA - 719 A/B |Bomba de recirculacion al reactor desdiolefinizador 243.45 * 1.1f 58.45
GA - 720 A/B |Bomba de recirculacién al reactor desulfurador 47.91 * 1.1} 100.81
Bombas de la fraccionadora de propileno con bomba de calor
GA - 705 A/B |Bomba de carga a la Fraccionadora de propileno 9.95* 1.1} 1323
GA - 706 A/B |Bomba de producto (propileno) 8.76 * 1.1} 63.7
GA - 707 A/B |Bomba de producto (mezcla de propanos) 2.74* 11| 144.9
Bombas de la fraccionadora de propileno a alta presion
GA - 708 A/B |Bomba de carga a la Fraccionadora de propileno 9.95*1.1| 2183
GA - 709 A/B |Bomba de Reflujo (Fraccionadora de propileno) 160.44 * 1.1{ 48.304°
GA - 710 A/B |Bomba de producto (propileno) 8.91 * 1.1] 78.304
GA - 711 A/B |Bomba de producto (mezcla de propanos) 3.02* 1.1 56.704

Tabla 4.29 Compresores y dimensiones.
Clave Equipo Flujo (acfm) | AP (psi)
GB - 702 |Compresor centrifugo (planta Hidrotratadora) 107.60 * 1.1 219.71
Compresor de la fraccionadora de propileno con bomba de calor
GB - 701 |Compresor centrifugo (Fraccionadora de propileno) ] 373.94*1.1] 135.3
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CAPITULO V

EVALUACION ECONOMICA

En este capitulo del estudio se presenta la inversién, los insumos y costos, el costo de
produccién y las ganancias finales que se obtienen en cada uno de los dos esquemas de
tratamiento de la Gasolina de Pirdlisis que se han presentado: caso fraccionadora de

propileno con bomba de calor y caso fraccionadora de propileno a alta presién.

5.1 INVERSION.

Para determinar la inversion total requerida de cada uno de los dos esquemas de tratamiento
de Gasolina de Pirdlisis que se han presentado, se calculé primeramente para ambos
esquemas, la inversion de capital fijo de manufactura (costos directos), es decir, el capital
necesario para comprar e instalar todo el equipo de proceso y los auxiliares que éste
requiere para su funcionamiento (tales como tuberia, instrumentacion, aislamiento,

preparacion de terreno, etc.).

Posteriormente, se determiné la inversidon de capital {ijjo de no-manufactura (costos
indirectos), es decir, el capital fijo requerido para la construccion de una planta el cual no
esta directamente relacionado con la operacion del proceso (tales como gastos de
supervision y de ingenieria, costos de construccidn, honorarios del contratista y
contingencias). Con la suma de ambos tipos de costos (directos e indirectos), se obtiene
como resultado el capital fijo de inversidn, el cual a su vez es sumado con el capital de
trabajo para asi obtener la inversion total para ambos esquemas de procesamiento.

118



5.1.1 Costos directos.

Para poder determinar el total de costos directos, en primer luga'r se determiné el costo de
cada uno de los equipos involucrados en ambos esquemas de procesamiento. Esto se logro
a través del empleo de correlaciones matematicas, que aparecen en’, las cuales permiten
calcular el costo detallado de una gran variedad de equipos de proceso. Es importante
sefialar que todos los costos que se calcularon eran costos de equipo, a excepcion del costo
calculado para los hornos y calentadores a fuego directo, el cual era el costo del equipo ya

instalado.

Los costos de equipo que se determinaron con estas ecuaciones eran costos de finales del
afio de 1985, por lo que tuvieron que ser actualizados a costos de finales del 2001. Dicha
actualizacioén se llevé a cabo a través del método de indices de costo; el indice de Enero de
1985 fue tomado del mismo libro en donde aparecian las correlaciones de los costos de los
equipos antes mencionadas, mientras que el indice de Noviembre de 2001, fue tomado
directamente de la revista®. Los indices que se emplearon para efectuar dicha actualizacién

aparecen en la tabla 5.1.

Tabla 5.1 Indices de actualizacién de costos empleados en este estudio.

Indice Valor
Octubre de 1985 347.5
Noviembre de 2001 433.8

2 Walas, S. M., (1990) Chemical Process Equipment: Selection and Design, E.\U.A. : Butterworth - Heinemann.

3 Chemical Engineering. (2002) “ECONOMIC INDICATOR. CHEMICAL ENGINEERING PLANT COST INDEX", Chemical
Engineering, Volumen 109, Numero 3.
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Cabe sefialar que el indice de Noviembre del 2001 es un indice preliminar ya que en el
momento en que se termino este estudio, aun no habian llegado a México los ultimos
numeros de la revista Chemical Engineering que contenian los valores de indice
correspondientes a enero del 2002 o a un mes mas reciente. En la tabla 5.2, se presentan los
costos de cada uno de los equipos de cada esquema de tratamiento; en el caso de los
equipos que pertenecen a la fraccionadora propano propileno con bomba de calor, éstos
seran identificados como equipos del “caso 1™, por lo que los equipos de la fraccionadora a
alta presion se identificaran como “caso 2.

Tabla 5.2 Costos de los equipos de ambos esquemas de tratamiento de la Gasolina de
Pirolisis.

Clave Descripcion Cant. Costo (3) Costo Total (8)
BA - 701 |Calentador de H- al reactor de desulfuracién 1 213,416.25 213,416.25
BA - 702 |Horno rehervidor (Torre desbutanizadora final) 1 206,497.14 206,497.14
DA - 701 |Torre Despropanizadora 1 86,122.80 86.122.80
DA - 702 {Torre Desbutanizadora 1 56,794.38 56,794.38
DA - 705 |[Torre Desbutanizadora 1 228,647.88 228.647.88
DA - 706 {Torre Desisohexanizadora 1 109,583.23 109,583.23
DA - 703 (Torre Fraccionadora de propileno (casol) 1 432,933.33 432.933.33
DA - 704 |Torre Fraccionadora de propileno (caso 2) i 583,155.82 583,155.82
DC - 701 [Reactor de saturacion de diolefinas 1 172,702.72 172,702.72
DC - 702 |Reactor de Hidrogenacion - Hidrodesulfuracion 1 250,582.53 250,582.53
EA - 701 [Condensador (Torre Despropanizadora) 1 22,724.77 22,724.77
EA - 702 |Rehervidor (Torre Despropanizadora) 1 4,260.27 4,260.27
EA - 703 {Condensador (torre Desbutanizadora) 1 10,912.46 10,912.46
EA - 704 |Rehervidor (Torre Desbutanizadora) 1 4,438.86 4.438.8¢
EA - 705 |Enfriador de la mezcla de butanos 1 2,900.76 2,900.76
EA - 706 |Enfriador de la gasolina estabilizada 1 2,258.68 2,258.68
EA - 716 |Precalentador de carga de la Desbutanizadora final 1 31,989.89 31,989.89
EA - 717 (Condensador (Torre Desbutanizadora final) 1 53,317.36 53.317.36
EA - 718 |Condensador (Torre Desisohexanizadora) 1 25,022.77 25,022.77
EA - 719 [Enfriador de la gasolina estabilizada 1 3,653.53 . 3,653.53
EA - 720 |Enfriador de la corriente de Cy¢+ 1 5,034.83 5,034.83
EA - 721 |Precalentador de la gasolina desdiolefinizada 1 10,856.47 10.856.47
EA - 722 |Precalentador de la corriente de H» 1 14,665.36 14,665.36
EA - 723 |Evaporador de la mezcla gasolina - hidrégeno 1 21,664.98 21,664.98
EA - 724 |Rehervidor Torre Desisohexanizadora 1 17,498.88 17,498.88
EA - 707 |Condensador — rehervidor (caso 1) 1 37,122.15 37,122.15
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Clave Descripcion Cant.| Costo ($) | Costo Total ($)
EA - 708 Condensador auxiliar #1 (caso 1) 1 4.552.37 4.552.37
. EA-709 [Condensador auxiliar #2 (caso 1) 1 7.683.51 7.683.51
EA -710 Enfriador del propileno (caso 1) 1 3,993.53 3,993.53
EA-T711 Enfriador de la mezcla de propanos (caso 1) 1 2,946.15 2,946.15
EA-712 Condensador (caso 2) 1 84,700.40 84,700.40
EA -713 Rehervidor (caso 2) 1 8.752.69 8,752.69
EA -714 Enfriador del propileno (caso 2) 1 3,661.45 3,661.45
EA -715 Enfriador de la mezcla de propanos (caso 2) 1 2,831.51 2,831.51
EC - 701 Aeroenfriador de la gasolina desdiolefinizada [ 1,154.38 1,154.38
EC -702 Aeroenfriador de la gasolina desulfurada 1 744.12 744.12
EC - 703 Aceroenfriador de la carga al fraccionamiento final 1 1,090.43 1,090.43
FA -701 Acumulador de reflujo (Torre Despropanizadora) 1 16,988.77 16,988.77
FA - 702 Acumulador de reflujo (Torre Desbutanizadora) 1 14,617.74 14,617.74
FA - 706 Separador de gases amargos a baja presion 1 23,293.76 23,293.76
FA - 707 Acumulador de reflujo (Torre Desbutanizadora) 1 30,273.44 30,273.44
FA - 708 Acumulador de reflujo (Torre Desisohexanizadora) 1 17.624.69 17,624.69
FA - 709 Tanque de succion de la bomba GA-718 i 27,445.68 27.445.68
FA-710 Tanque separador de gases 1 78.717.89 78,717.89
FA-711 Tanque separador de incondensables 1 19,603.91 19,603.91
FA -712 Tanque de succion del compresor GB-702 1 14,593.00 14,593.00
FA - 703 Tanque de succion del compresor GB-701 (caso 1) 1 13,057.53 13,057.53
FA - 704 Separador de incondensables (caso 1) 1 37.962.28 37,962.28
FA - 705 Acumulador de reflujo (caso 2) 1 37.962.28 37,962.28
GA - 701 A/B |Bomba de Reflujo (Torre Despropanizadora) 2 7.061.87 14,123.74
GA - 702 A/B |Bomba de Reflujo (Torre Desbutanizadora) 2 11,183.35 22.366.69
GA - 703 A/B [Bomba de producto (mezcla de butanos) 2 52,323.73 104,647.46
GA - 704 A/B |Bomba de producto (Gasol. de Pir. estabilizada) 2 12.670.95 25.341.89
GA - 712 A/B |Bomba de Reflujo (Torre Desbutanizadora) 2 9,564.33 19,128.66
GA - 713 A/B [Bomba de producto (Gas LP) 2 15.339.83 30,679.66
GA - 714 A/B |Bomba de Reboileo (Torre Desbutanizadora) 2 16.682.40 33,364.80
GA - 715 A/B |Bomba de Reflujo (Torre Desisohexanizadora) 2 6.160.75 12,321.50
GA - 716 A/B |Bomba de producto (gasolina estabilizada) 2 9.657.17 19,314.34
GA - 717 A/B |Bomba de Producto (corriente Cq.) 2 9,475.34 18,950.68
GA - 718 A/B [Bomba de carga a la planta Hidrotratadora 2 48,292.94 96,585.89
GA - 719 A/B |Bomba de la gasolina de apagado (reactor 1) 2 7.675.12 15,350.24
GA - 720 A/B |{Bomba de la gasolina de apagado (reactor 2) 2 9.485.95 18.971.91
GA - 705 A/B ([Bomba de carga a la Fraccionadora (caso 1) 2 9,755.28 19.510.56
GA - 706 A/B |[Bomba de producto (propileno) caso 1 2 1C6.335.39 20.670.78
GA - 707 A/B |Bomba de producto (mezcla de propanos) caso 1 2 1313.570.71 627,141.43
GA - 708 A/B |Bomba de carga a la Fraccionadora (caso 2) 2 7,099.21 14,198.42
GA - 709 A/B |Bomba de Reflujo (caso 2) 2 10.308.10 20,616.19
GA - 710 A/B |Bomba de producto (propileno) caso 2 2 10,083.66 20,167.33
GA - 711 A/B |Bomba de producto (mezcla de propanos) caso 2 2 13,539.29 27,078.59
GB - 702 Compresor centrifugo (planta Hidrotratadora) 1 193,745.65 193,745.65
GB - 701 Compresor centrifugo (caso 1) 1 283,874.40 283,874.40
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Una vez que se calculd y actualizé cada uno de los costos de los equipos, se determinaron,
como un porcentaje del costo total de los equipos, los costos de los auxiliares del equipo de
proceso, los cuales son: instalacion, aislamiento, instrumentaciéon y control, tuberia, equipo
eléctrico y materiales, edificios con servicios, mejoras de terreno y servicios de planta; tales
porcentajes fueron tomados de los rangos de valores recomendados para un proceso que
maneja fluidos (como es el caso de este estudio), presentados en'. En la tabla 5.3 se
muestran los porcentajes del costo total de equipo que se consideraron para determinar los

costos de los auxiliares del equipo de proceso.

Tabla 5.3 Porcentajes del costo total de los equipos de cada costo auxiliar constderado.

Costo Porcentaje del Costo Total de Equipo
Instalacién 25 %
Aislamiento : 8.2 %
Instrumentacion y Control 10 %
Tuberia 53 %
Equipo eléctrico y materiales : . 12.5 %
Edificios con servicios 8.5 %
Mejoras de Terreno 10 %
Servicios de planta 32 %

5.1.2 Costos Indirectos.

Los costos indirectos de cada esquema de tratamiento, fueron calculados de manera similar
a la que fueron calculados los costos directos, es decir a través de un porcentaje de los
costos totales directos de cada esquema. Tales porcentajes fueron tomados de la misma

fuente que los porcentajes anteriores y son los que se presentan en la tabla 5.4.

4 Peters, M. S., Timmerhaus K. D., (1991) Plant Design and Economics for Chemical Engineers, E.U.A. : McGraw-Hill.
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Tabla 5.4 Porcentajes considerados en la determinacion de los costos indirectos.

Costo Porcentaje
Ingenieria y Supervisién 8 % de costos directos ( A )
Gastos de Construccion 10 % de costos directos ( B)
Honorarios del Contratista 4 % de costos directos ( C)
Contingencias 8 % de costos directos+A+B+C

5.1.3 Inversion Total.

Finalmente para cada esquema, con la suma del total de los costos directos e indirectos
calculados, se obtuvo el capital fijo de inversidn, al cual se le suma el capital de trabajo
para obtener la inversion total de cada esquema. Cabe mencionar que el capital de trabajo,
el cual esta conformado por las materias primas y productos terminados en almacén, las
cuentas por cobrar, el efectivo en caja, las cuentas por pagar y los impuestos por pagar, fue

estimado como un 15 % del capital fijo de inversion.

En las tablas 5.5, 5.6, 5.7 y 5.8 se muestra detalle cada uno de los valores de los rubros que

conforman el estimado de la inversidn total.
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LOC.: Pajaritos - La Cangrejera, Ver. PLANTA: Prefraccionamiento ¢ Hi icnte de la Gasolina de Pudlisis o TABLA:5.S
CAPACIDAD: 1800 bpd ALTERNATIVA: Caso fraccionadosa de propileno con Bomba de Calor . INVERSION (Délares)

CLAVE EQUIPODEPROCESO COSTOEQUIPO  INSTALACION  AISLAMIENTO  INSTRUMENTACION TUBERIA ELECTRICOS EDIFICIOS M. TERRENO SERVICIOS

BA  Homos(*) 41991339 . 143290 41,991.34 222,554.10 52.489.17 3569264 4199134 13437229
DA Toncs 913,081.62 22852040 74,954.69 91.408.16 484.463.26 114,260.20 71,696.94 91,408.16 292,506.12
DC  Reactores 423,285.25 10552131 3470939 4232852 223341.18 5291066 3597925 4232852 135,451.28
EA  Cambiadores de Calor 287.497.58 7187439 2357480 8.749.76 152373.02 3593720 24319 274976 91999.22
EC  Acroenfriadores 2988.93 1.3 24509 298,89 1,584.13 313.62 254.06 298.89 956.46
FA  Tanques 294,178.9 73,544.67 2412265 2931787 15591471 36,7234 25,005.19 2941787 94,137.18
GA  Bombas 1.098470.23 2714,617.56 9007456 109.847.02 582,189.22 137,308.78 93,369.97 109.847.02 35151047
GB  Compresores 477,620.05 119,405.01 39,164.84 4176201 253,136.63 59,702.51 40,591.70 4176201 152,838.42
TOTAL 1918,035.13 81453059 32127893 391.803.57 2,076,558.94 489,754.47 333,033.04 391,803.57 12531143
CLAVE  EQUIPO DE PROCESO COSTOS DIRECTOS
BA  Homos 983437.16
DA  Tomes 2369.299.55
DC  Reactores ’ 1,097,155.36 * Costo de los homos ya insialados
EA  Cambiadures de Calor 745193.12
EC  Acroenfriadores 774138
FA  Tanques 6251118
GA  Bombas 2,842.234.83
GB  Compresores 1.237.991.17
TOTAL DIRECTOS 10,050,57027 .
ING. Y SUP. §04.045.62
CONSTRUCCION ’ 1,005,057.03
HONOR. CONTRAT. 40202281
CONTINGENCIA 980,935.66
TOTAL INDIRECTOS 3.192,061.12
INVERSION 13242,631.39
CAP. DE TRABAJO 1,986,394.71

INVERSION TOTAL 15,229,026.10




LOC.: Pajaritos - La Cangrejera, Ver, PLANTA: Prefraccionamicnto ¢ Hid icnto Je b Gasolini de Pirolisis TABLA: 5.6
CAPACIDAD: 1800 bpd ALTERNATIVA: Caso fraccionadora de propileno a alta presion. INVERSION (Délares)

EQUIPO DE PROCESO  COSTO EQUIPO  INSTALACION  AISLAMIENTO  INSTRUMENTACION TUBERIA ELECTRICOS EDIFICIOS M. TERRENO SERVICIOS

CLAVE Homos(*) 419913.39 - 1443290 4199134 222,554.10 52489.17 35.692.04 4199134 134372.29
BA  Torres 1.064,304.11 266,076.03 §7.272.94 106.430.41 564.081.18 133,038.08 90,465.85 106,430.41 340,571.32
DA Reactores 42328525 105,821.31 34.709.39 4232852 2434118 52910.66 35979.25 4232852 135451.28
DC  Cambiadoses de Calor 331,145.94 82,786.48 27,153.9 31459 175,507.33 41,393.24 28,147.40 3341459 105,.966.09
EA  Acroenfriadores 2988.93 741.23 25.09 298 89 1,584.13 313.62 25400 889 - 956.46
EC  Tanques 28112116 70,280.29 2305194 A.02.12 148,994.21 35.140.14 2389530 2811212 8995817
FA  Bombas 513.207.99 128,302.00 42,083.05 5132080 272,000.23 64,151.00 4362268 5132080 164,226.56
GA  Compresores 193,745.65 48,436.41 1588713 19374.57 102,685.20 2421821 1646838 19,374.57 61.998.61
GB TOTAL 322911239 702,49.75 264,836.42 . 1,7113,747.57 403,714.05 274,525.55 I 1,033,507.96
EQUIPO DE PROCESO COSTOS DIRECTOS
; CLAVE Homos 983 437.16
(73 BA  Toes 2,758,676.26
DA Reactores 1,097,155.30 * Costo de los homos ya instalados
D¢ Cambiadores de Calor #58,330.0
EA  Acroenfriadores 7.741.31
EC  Tanques T28.666.05
FA  Bombas 1,330,235.10
GA  Compresores 502,188.73
GB TOTAL 8.266,430.16
ING. Y SUP. 60131489
CONSTRUCCION $26,643.62
HONOR. CONTRAT. 33065745
CONTINGENCIA RO6.804.17
TOTAL INDIRECTOS 2,625420.13
‘ INVERSION 10,891.856.29

CAP. DE TRABAJO 1,633,778.44

INVERSION TOTAL 12,525,634.73
i .
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PLANTA: Prefraccionamiento e Hidrotratamiento de la Gasolina de Pirdlisis
ALTERNATIVA: Caso fraccionadora de propileno con Bomba de Calor.
LOC.: Pajaritos - La Cangrejera, Ver.

CAPACIDAD: 1800 bpd TABLA: 5.7
INVERSION (USD)

DESCRIPCION ESTIMADO DE COSTO
Equipo Instalado 4,792,566.32
MATERIALES
Aislamiento 321,278.93
Intrumentacion 391,803.57
Tuberia 2,076,558.94
Eléctrico 489,754.47
Edificios 333,033.04
Mejoras de Terreno 391,803.57
Servicios 1,253,771.43
ING. Y SUP. 804,045.62
CONSTRUCCION 1,005,057.03
HONOR. CONTRAT. 402,022.81
CONTINGENCIA 980,935.66
INVERSION 13,242,631.39
CAP. DE TRABAJO 1,986,394.71
TOTAL 15,229,026.10
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PLANTA: Prefraccionamiento e Hidrotratamiento de la Gasolina de Pirdlisis
ALTERNATIVA: Caso fraccionadora de propileno a alta presion.
LOC.: Pajaritos - La Cangrejera, Ver.

CAPACIDAD: 1800 bpd TABLA: 5.8

INVERSION (USD)

DESCRIPCION ESTIMADO DE COSTO

Equipo Instalado 3,932,162.14

MATERIALES .
Aislamiento 264,836.42
Intrumentacién 322,971.24
Tuberia 1,711,747.57
Eléctrico 403,714.05
Edificios 274,525.55
Mejoras de Terreno ) 322,971.24
Servicios 1,033,507.96

ING. Y SUP. 661,314.89

CONSTRUCCION 826.643.62

HONOR. CONTRAT. 806,804.17

CONTINGENCIA 2,625,420.13

INVERSION 10,891,856.29

CAP. DE TRABAJO 1,633,778.44

TOTAL 12,525,634.73
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5.2 COSTO TOTAL DE PRODUCCION.

El costo Total de Produccién fue determinado con la suma de los costos de Manufactura y
los Gastos Generales de esquema. Los costos de Manufactura son todos aquellos costos
relacionados directamente con la operacion o con los equipos del proceso, mientras que los
gastos generales son aquellos gastos que no tienen que ver con la operacién, como los
gastos administrativos, de distribucidon y de ventas. A continuacion se detallara mas, como
es que se determinaron tanto los costos de manufactura como los gastos generales. Cabe
mencionar que este estudio econdmico se efectiio bajo una base anual y para un horizonte

de planeacidn de 10 arfios

5.2.1 Costos de manufactura.

Dentro de esta clasificacién de costos, se encuentran los costos directos de produccion, los
cargos fijos, y costos generales de planta. Los costos directos de produccion estén
conformados por los costos de los siguientes rubros: materias primas, mano de obra,
servicios auxiliares, mantenimiento y reparacidén, apoyos a la reparacion, cargos por

laboratorio, patentes y catalizadores.

Para poder determinar los costos de materias primas, catalizadores y servicios auxiliares de
ambos esquemas de tratamiento, fue necesario determinar el consumo y precio de éstos.
Los consumos de materias primas y servicios auxiliares se determinaron con los resultados
del balance de masa y energia que se efectiio en el simulador, mientras que el consumo de

catalizador se determiné con datos especificos de los reactores de hidrogenacién e
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hidrodesulfuracion, como se detalla en seccidon 5.2.1.1. Los precios de las materias primas,
catalizadores y servicios fueron tomados de otros estudios de procesos similares que se han
realizado en el LM.P. En las tablas 5.9 y 5.10, se muestran los consumos de materias
primas, catalizadores y servicios que se calcularon para cada esquema de tratamiento. En
estas tablas también se muestran la cantidad, precios e insumos que se obtienen por la venta

de cada uno de los productos que se generan en ambos esquemas tratamiento.

Para calcular los costos por mano de obra (mano de obra y supervision directa del proceso),
se consideraron los costos unitarios y cantidades personal de operacidon que aparecen en la
tabla 5.11. Los costos unitarios y cantidades de personal anteriores fueron estimados a
partir de una planta de tamafio y funcionamiento semejante a la de los esquemas de
tratamiento de este estudio. Cabe mencionar que para ambos esquemas de tratamiento, se

consideraron los mismes costos de mano de obra.

Tabla 5.11 Costos por Mano de obra directa.

Cantidad Categoria Costo Unitario (USD/ario) | Total (USD/aro)
1 Encargado "A" de plantas 27,367.26 27,367.26
3.5 Operador especialista de plantas 13,398.41 46,894.42
1 Laboratorista 9,992.48 9,992.48
3.5 Operador de 2a. Plantas 9,641.86 33,746.50
3.5 Obrero general 7,426.59 25,993.06
Total (USD/aiio) 143,993.72

Tabla 5.12 Costos por Supervision directa.

Cantidad Categoria Costo Unitario (USD/ario) | Total (USD/afio)
0.25 [|Jefe de sector mantenimiento 33,365.79 8,341.45
0.25 |Ing. de mantenimiento mecanico 27,367.27 6,841.82
0.25 Ing. de mantenimiento eléctrico 27,367.27 6,841.82
0.25 |Ing. de proceso 27,367.27 6,841.82

Total (USD/aiio) 28,866.90
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CONCEPTO

MATERIA PRIMA
Hidrogeno (99%)
Gasolina Pirlisis Paj
Gasalina Pirdlisis Cang
Gasolina Pirélisis Mor

TOTAL

CATALIZADORES
Criterion 204
Criterion 444
TOTAL
SERVICIOS AUXILIARES
Electricidad
Agua de enfriamiento
Gas Combustible
Vapor de baja P.
TOTAL

PRODUCTOS

LOC.: Pajaritos - La Cangrejera, Ver,

CONSUMO

1,089.51 1on/a
237,093.24 bbla
24,102.73 1onfa
24,102.73 1on/a

1336539 Ib/a
8,767.53 Ib/a

4,110,536.32 Kwh/a

1,678.476.58 m*3/a
£4,374.05 MMBTU
1,507.29 Ton/a

Propilene Grado Quimico (96%) 16,640,101.70 1b/a

Propano

Butanos

Gas LPG

Mezcla de Cs's y i-Ce's
Mezcla de HC a reformacion

TOTAL

2348.79 ton/a
8,099.75 ton'a
19,944.60 bblia
171,085.40 bbl/a
31,496.1) tonfa

PRECIO UNITARIO

900 USDiton
24.98 USD/bbI
130 USDhon
130 USD/ton

18 USD/b
5.00 USD/ib

0.0586 USD/Kwh

0.02980 USD/m*3
2.2758 USD/MMBTU

6.92 USD/Ton

© 155 USD/b

237.53 USD/ton
424.1 USDion
16.47 USD/bbI
23.64 USD/BbI
442.57 USDAon

PLANTA: Prefracc iento e Hid
ESQUEMA : Caso fraccionadora de propileno con Bomba de Calor

ANO |

980,554.55
5.922,589.16
313335478
3,133354.78

13,169,853.28

240,577.00
43.837.67

28441473

24087743
50.119.34
192,018.46
51,950.45

534,965.64

257921577
557.907.57
3,435,104.60
328.487.63
4,044818.15
13.939,378.90

24,884,912.63

de la Gasolina de Pirdlisis

INSUMOS Y CONSUMOS

ARO2 ANO3 ANO 4 ANO 5
98055455 98055455 9055455 9R0.554.55
5922580.16  5922589.16  5922.589.46  S5922.589.10
JAIISATE  3I333SAIM 33335478 3,03335478
33335478 RIIISATR O TAIIISATR 313335478
13,169.853.28  13,169.853.28 13,169853.28 13,169,853.28
240,577.06 230.577.06 240,577.06 240,577.06
$3,837.67 4183707 4383767 4383767
28441473 284,414.73 28441473 284,414.73
24087743 MHOSTTAY 24087743 2408774
50,1193 5011931 50,119.31 50,1931
192,018.46 19201846 192018.406 192,018.46
51,950.45 51,9504 5195045 5195045
534,965.64 534,965.64 534,965.64 534,965.64
257921597 25721577 2SOUSTT 2519.25T
SS790757  SSTONTST  SSTO01ST  S57.907.57
343510460 343510460  3,435,004.00  3,435.104.60
IMARTE) 32848763 32848763 32848763
404450815 4044R18.15  4,034818.15 404481815
13939,378.90  13,939,378.90 13,939.378.90 13,939.378.90
24884912,63 2488491263 2488491263 24,88491263

ANO 6

980,554.55
5,922,589.16
3,133,354.78
3,133.354.78

13,169,853.28

240,577.06
43.837.67

28441473

240877.43
50,119.34
192,018.46
51.950.45

534,965.64

25121577
$57.907.57
3.435,104.00
328,487.63
4044 818.15
13,939,378.90

24,884,912.63

TABLA: 59

ANO?

980,554.55
5.922,549.16
313335478
3,133.354.78

13,169,853.28

240.577.00
43.837.67

2441473

24087743
50.11931
192,018 46
5195045

534,965.64

2519151
557.907.57
3,435,104.00
328.487.03
4,044818.15
13.939.378.90

24,884,912.63

ANOS

980,554.55
5922.589.16
313335478
313335478

13,169,853.28

240,577.06
4183707

28441473

24087743
50.119.3¢
192.018.46
5195045

534,965.64

251921517
557,901.57
3.435,104.00
128,487.6)
4044 818.15
13.939.378.90

2488491263

ANO9

980,554.55
5.922,589.16
313335478
313335478

13,169,853.28

240.577.06
43831.67

28441413

240871.43
5011931
192,018 46
5195045

$34,965.64

257191517
§57.901.57
3,435,104.60
328,487.63
404481815
13.939.378.90

24,884,912.63

ANO 10

980,554.55
5.922,589.16
3,133,354.78
313335478

13,169,853.28

240,577.06
4383767

8441473

24087743
50,119.31

192,018.46
5195045

534,965.64

25192151
557.907.57
3,435,104.00
328,487.63
4,044 818.15
13,939.378.%0

24,884,912.63
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CONCEPTO

MATERIA PRIMA
Hidrogeno (99%)
Gasolina Pirdlisis Paj
Gasolina Pirdlisis Cang
Gasolina Pirgtisis Mor

TOTAL

CATALIZADORES
Criterion 204
Criterion 444

TOTAL

SERVICIOS AUXILIARES
Electricidad

Agua de enfriamicnto

Gas Combustible

Vapor de baja P.

TOTAL

PRODUCTOS

Propileno Grado Quimico (96%)
Propano

Butanos

Gas LPG

Mezclade Cy's y i-Cé's

Mezcla de HC a reformacion

TOTAL

LOC.: Pajaritos - La Cangrejera, Ver.

CONSUMO

1,089.51 ton/a
237,093.24 bbla
24,102.73 ton/a
24,102.73 tow/a

13.365.39 Ib/a
8,762.53 Ib/a

2,397.812.85 Kwh/a
2,582,757.21 m"3/a

84,374.05 MMBTU  2.2758 USD/MMBTU

880,283.81 Ton/a

16,639.713.05 Ib/a
2,348.95 1on/a
8.09.75 ton/a
19.944.60 bbl'a
173,085.40 bblra
31.496.11 ton/a

PRECIQ UNITARIO

900 USD/ton
24.98 USD/YI
130 USD/ton
130 USD#on

18 USD/Ib
5 USDib

0.0586 USD/Kwh
0.02986 USD/m"™3

6.92 USD/Ton

0.155 USB/th
237.53 USDnon
424.1 USD/ten
16.47 USD/bbI
23.0421 USD/ADI
42,575 USD/on

PLANTA: Prefrac
ALTERNATIVA: Caso fraccionadora de propileno a alta presion

ANO |

980.554.55
5922,589.16
3,133,354.78
3,033354.78

13,169,853.28

240.577.06
43 837.07

284414.73

140,511.83

712113

192,018.46
6,091,563.94

6,501,215.37

2,579,155.52
55794574
343510460
328.487.63
404481815
13,939.378.9%

24,884,890.55

ento € Hid

INSUMOS Y CONSUMOS

ANO2 ANO3 ANO4
980.554.55  OHO.S54.55 90,5545
592258016 592258016 5.922,589.16
313335478 313335478 343335478
303335478 303335478 3,133,35478
13,169,853.28  13,169.853.28 13,169,853.28
240.577.00 140,577.0(» 240,577.06
4383707 13837.67 4343767
BIATI 44T 24443
14051183 14051183 14051183
7712113 TLI2L13 7712113
19201846 19201846 19201846
6,091,503.94  6,091,563.94  6,091.563.94
650121537 6,501,21537  6,501,21537
257915552 2.579,155.52  2,579,155.52
55794574 557,945.74 557.945.74
JAISION00 343510460 343500460
IRART6)  DBARTHI  3NRARTE3
JOMBIRAS 404481815 104381RIS
1393937890 13.939378.90  13,939378.90
24,884,890.55  24,883890.55  24,884,890.55

de la Gasolina de Pirdlisis

ARO'S

980,554.55
5922,589.16
3,133,354.78
3,133,354.78

13,169,853.28

240,577.06
43837.67

8441413

140,511.83

712113

192,018.46
6.091,563.94

6,501,21537

2,579,155.52
55194574
3,435,104.60
328.487.63
404481815
13939.318.50

24,884,890.55

ARO6

980,554.55
5.922,589.16
3,133354.78
3.133,354.78

13,169,853.28

210,577.06
4383767

28441473

140,511.83

72113

192,018.46
6,091,563.94

6,501,21537

2,579,155.52
55794574
3435104.60
328,487.63
40H818.15
13,939378.%0

24,884,890.55

TABLA: 5.10

ANO7

980,554.55
5922,589.16
30333548
313335470

13,169,853.28

240,577.06
41.831.67

8441473

140,511.83

7712113

192,018.46
6,091,563.94

6,501,21537

2,579,155.52
557.945.74
3.435,104.60
128.487.03
4044 818,15
13.939.378.90

24,884,890.55

ANO®

980554.5549
5922589.161
313335478
313335478

13,169,853.28

240,577.06
1383767

28441473

140,511.83

712113

19201846
6.091,563.94

6,501,215.37

2,519,155.52
557,945.74
3.435,104.60
328.487.63
404481815
13,939,378.90

24,884,890.55

ARO9

9805545349
5922589.161
3133354.78
3133354.78

13,169,853.28

240,577.06
43,837.67

28441473

140,511.83

70213

192,018.46
6,091,563.94

6,501,21537

2,579,155.52
557.945.74
3,435,104.00
348763
404481815
1393937890

24,884,890.55

ANO 10

980554.5549
$922589.161
313335478
313335478

13,169,853.28

240,577.06
4383767

2844143

140,511.83

FIRVINE]

192,018.46
6.091,563.94

6,501,21537

2,519,155.52
557945714
3.435.104.00
328.487.03
404481815
13,939378.9%0

24,884,890.55



El costo de mantenimiento y reparacioén se calculé como un 6 % de la inversion total de
cada esquema; los costos por apoyo de operacion se calcularon como un 15% de los costos
de mantenimiento y reparacién. Los cargos por laboratorio se estimaron como el 10% de
los costos por trabajo de operacion, y finalmente los costos por patentes se calcularon
considerando que, en una planta semejante a la de este estudio, se paga alrededor de 0.05

USD/bbl de carga procesada.

Los cargos fijos estan conformados por aquellos gastos que permanecen constantes en el
tiempo y que no varian con cambios en la produccidén. Dentro de estos cargos se encuentran
la depreciacion y los seguros. Para este estudio se considerd una razoén de depreciacion
anual para equipo y maquinaria del 10% de la inversion de capital fijo, y de un 3% de su
costo inicial para edificios; en cambio, los seguros se estimaron como el 1% de la inversion

de capital fijo.

Dentro de los costos generales de planta, estan contemplados los costos por comunicacion y
transportacion intercomplejos, proteccion de la planta, alumbramiento, etc. Estos costos
estan calculados como el 50% de los costos de mano de obra, supervision y mantenimiento

del proceso.

5.2.1.1 Determinacion del consumo de catalizadores.

Para determinar el consumo de catalizador, era necesario conocer el espacio velocidad
recomendado para cada reactor del proceso asi como también el flujo estandar de la carga a

la planta de hidrotratamiento (253.24 scfh). De acuerde con datos de la literatura, se
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considerd que el reactor de saturacion de diolefinas opera con un espacio velocidad de 2
ﬂ3wga/ft3cam.imdm, y que el reactor de hidrodesulfuracién lo hace con un espacio velocidad
de 3 f®carga/f caratizador. El catalizador considerado para el primer reactor fue el catalizador de
la marca CRITERION #204 (especifico para la saturacion de diolefinas); para el segundo
reactor se considerd al catalizador de la misma marca #444 (especifico para desulfuracion
moderada); las propiedades (como la densidad) y las caracteristicas (como el tamafio y

forma de particula) de estos catalizadores aparecen en el anexo A de este estudio.

Con los datos antes presentados y considerando que se efectiian 2 cargas de catalizador en
cada reactor por afio (mas un 10% de pérdidas), se determiné el consumo anual de

catalizadores.

5.2.2 Gastos Generales.

Por las caracteristicas de este estudio, como gastos generales se consideraron solamente a
los gastos administrativos y los gastos por investigacion y desarrollo (al no tenerse gastos
de marketing por el tipo de productos de este proceso). Los gastos administrativos se
calcularon como el 25% del costo de mano de obra directa, mientras que los gastos por

investigacion y desarrollo se estimaron como el 2% de cada dolar obtenido en las ventas.

El Estado Proforma de los Costos de Produccidon anuales de cada esquema.de tratamiento,

se presentan en las tablas 5.13 y 5.14,
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LOC.: Pajaﬁlos - La Cangrejera, Ver. PLANTA: Prefracci iento ¢ Hid iento de la Gasolina de Pirdlisis TABLA: 5.13

CONCEPTO

Materia Prima
Mano de Obra directa
Supervision Directa
Servicios Auxitiares
Mantenimienio y Reparacion
Apoyos a la Operacion
Cargos por Laboratorio
Patentes
Catalizadores

TOTAL COSTOS DIRECTOS

Depreciacion
Seguros

TOTAL DE CARGOS FJOS
COSTOS GENERALES DE PLANTA
TOTAL DE COSTOS DE MANUFACTURA
Gastos Administrativos
G. Investigacion y Desarvollo

TOTAL DE GASTOS GENERALES

COSTO TOTAL DE PRODUCCION

ARO |

13,169.853.28
143.993.712
28.866.90
534.965.64
79455188
119,183.08
1439937
31,065.54
B4414.73
15,121.300.74

133425413
132426.31
1.466,650.44
483.709.25
17,071,69%0.43
35,998.43
497,098.25

533,696.68

17,605,387.12

ESQUEMA: Caso fraccionadora de propileno con Bomba de Calor

ESTADO PROFORMA DE L.OS COSTOS ANUALES
(USD)

ARO2 ANO3 ANO 4 ARO'S ARO 6 ANO 7 ANO & ANO9

13,169.853.28  13,169.853.28  [3.109.853.28  13,169.853.28  13,109,853.28  13,169.853.28  13,169.853.28  13,169,853.28
143,99.72 143.993.72 143.993.72 143993.12 143,993.72 143,993.12 143993.72 143,993.72
28.866.90 2886690 28.866.90 28.860.90 2886690 28.866.90 28.866.90 24 866.90
534.965.04 534.905.64 534.905.64 534.905.64 534.905.04 534.905.04 534,965.04 534.965.04
794,557.88 794,557.88 794.557.88 794,557.88 794,557.88 79455188 794,557.88 794,557.88
119,183.08 119,183.08 119,183.68 119,183.08 119,183.68 119,183.68 119,183.68 119,183.68
1439937 14399.37 14399.37 1439937 14399.37 14,390.37 14399.37 14.399.37
31,065.54 31,005.54 31,005.54 31,005.54 31,065.54 31,005.54 31.005.54 31,065.54
28441473 R4AND 2441473 8441473 28441473 28441473 W4414.73 2441473
1502030074 1502130074 1512030074 1512130074 15120.300.74  15,121,300.78  15,120300.24  15.121,300.74

133425403 133425413 133425403 L33425403 0 133425403 133425403 1334254403 133425413
13242631 13242634 132420.31 13242631 13242631 13242631 132,426.31 132,426.3%
146668044 146668044 146068049 196668044 146668044 146668044  1466.680.44 146668044
483.709.25 483.709.25 483.709.25 483.7109.25 483,709.25 483.709.25 443,709.25 483,709.25
17,071,690.43  17,07),690.43  17,071,690.43  17,071,690.43  17,071,690.43  17,071,690.43  17,071,690.43  17,071,690.43
3599843 3599843 35,998.43 35.998.43 35.998.43 35.998.43 35.998.43 35.998.43
497,098.25 497,698.25 497,094.25 497,698.25 497,698.25 497,698.25 497,698.25 497,698.25

533,696.68 5§33,696.68 5§33,696.68 533,696.68 533,696.68 §33,696.68 533,696.68 533,696.68

17,605387.12  17,605387.12  17,605387.12  17,605,387.12  17,605,387.12  17,605387.12  17,605387.12  17,605387.12

ANO 10

13,169,853.28
143,993.72
28,866.90
534.965.64
794,551.88
119,183.68
14399.37
31.065.54
28441403
15.121,300.74

1.334254.13
13242031
1,466,680.44
483,709.25
17,071,690.43
3599843
497,698.25

533,696.68

17,605,387.12



SEI

LOC.. Pajaritos - La Cangrejera, Ver.

CONCEPTO

Materia Prima
Trabajo de Operacion
Supervision Directa
Servicios Auxiliares
Mantenimiento y Reparacion
Apoyos a la Operacion
Cargos por Laboratorio
Patentes
Catalizadores

TOTAL (OSTOS DIRECTOS

Depreciacion
Seguros

TOTAL DE CARGOS FUIOS
COSTOS GENERALES DE PLANTA
TOTAL DE COSTOS DE MANUFACTURA
Costos Administrativos
C. Investigacion y Desarrollo

TOTAL DE GASTOS GENERALES

COSTO TOTAL DE PRODUCCION

ANO |

13.169.853.28
143.993.12
28,860.90
650121537
653,511.38
98,026.71
14.399.37
31,065.54
28441473
20,925, 346.98

1,097,421.40
108.918.50
1.206,319.96
413,180.00
2254487294
3599843
497,697.8)

533,696.24

23,078,569.18

PLANTA: Prefraccionamicnto e Hidrotratamiento de fa Gasolina de Pirélisis TABLA: 5.14

ESQUEMA: Caso fraccionadora de propileno a alta presion.

ESTADO PROFORMA DE LOS COSTOS ANUALES

ARO?2 ANO3

1306085328 13.169.853.28
4399372 1439972
W60 2886690
6.501,215.37  6.501,215.37
653.511.38 653,511.38
90071 98.0267)
1439937 143937
IS4 3100554
WIS BT
20.925.346.98 0,925,346 Yx

109742146 109742140
108.918.56 108,918 56
1.206.339.96  1.206.339.96
413156 1) S13.156.h
22,544,872.94 2254487294
35998.43 35.998.43
497.697.8) 49769781

533,696.24 5§33,696.24

23,078,569.18  23,078,569.18

(USD)
ARO4 ANO 5 ANO 6 ANO? ANO 8 ARO9

1346985328 13.160853.28  13,169.853.28  13,109.853.28  13,169,853.28  13,169,853.28
143.993.72 14399372 143.993.712 143,993.12 143,993.72 143.993.12
256090 28.860.90 2886690 28.866.90 28.806.90 28.860.90
650121537 0650124537 650121537 6501,21537 650121537 6.501,215.37
653,511.38 653,511.38 653,511.38 653,511.38 653,511.38 65351138
98,020.71 98.026.71 98,026.71 98,020.71 98,020,711 98,020.7)
14,399.37 1439937 1439937 1439937 14,399.37 1439937
31,065.54 31,065.54 31.005.54 31,005.54 31,005.54 31.065.54
84414713 84443 844147 B4414.73 4443 WA
2092534698 2092534698 ALY25,346.98 2092534698 20,925, 346,98 20,925,346 98

LOTA2140 109742040 109742140 109742140 109742040 109742140
WRYISSH  1089IRS6  10R9ISSO 10891856 1089186 108918.56
1,206,339 96 1,206,139 96 1,206.339.96 1.206.339.96 1,206.139.96 1,.206.339.98
413.186.00 413,186 (0 J13.186.00 413,186 00 413.186.00 413,186.00
2SUSTLH 225USTL  22SHBILM 2SUSTLM  25MSTLH 2LSHSTLHM
1599843 3599RA3 3SO9K4) 3590843 3599843 3599843
49769781 49709781 49769781 49760781 19769781 49769781

533,696.24 5§33,696.24 533,696.24 533,696.24 533,696.24 §33,696.24

23,078,569.18  23,078,569.48  23,078,569.18 23,078,569.18  23,078,569.08  23,078,569.18

ARO 10

13,169,853.28
143,932
28.866.90
6.501.215.37
653.511.38
98,020,711
14.399.37
31,065.54
8441473
20,925,346 98

109742140
H08.918.56
1.206,339.96
413,186.00
254812.H

3599843
497,697.81

533,696.24

23,078,569.18



5.3 UTILIDAD NETA.

Los insumos totales 6 ventas brutas totales, menos los impuestos sobre ventas dan origen a
las ventas netas del proceso (para este estudio no se consideraron impuestos sobre ventas).
A su vez, estas ventas menos el total de costos de manufactura y el total de gastos generales
mas la depreciacion, generan la utilidad bruta. A esta utilidad se le descuenta un 2% por
impuestos, un 35 % por concepto de Impuesto Sobre la Renta (I.S.R.) y un 10 % por
reparto de utilidades para de esta manera, obtener finalmente la utilidad neta de cada
esquema de tratamiento. En las tablas 5.15 y 5.16, se presentan los Estados Proforma de
Resultados de cada esquema. Cabe sefialar que los porcentajes que se presentaron para

calcular el costo de produccion, fueron obtenidos de los rangos que se proporcionan en *.

5.3.1Evaluacién econémica del mejor esquema de tratamiento de la Gasolina de

Pirélisis.

Para determinar cual de los dos esquemas de tratamiento antes planteados es la mejor
opcién para tratar la Gasolina de Pirdlisis, se utilizaron dos de los métodos de evaluacion
econdmica mas usados y precisos en la eleccion de proyectos: la tasa interna de retorno

(TIR) y el valor presente neto (VPN).

Cabe sefialar que para efectuar esta evaluacion, se consideré que todos los flujos de
efectivo utilizados eran constantes a lo largo del horizonte de planeacién y que, para

calcular el VPN de cada esquema, se considero un costo de oportunidad de 8.12%, que era

4 Peters, M. S., Timmerhaus K. D., (1991) Plant Design and Economics for Chemical Engineers, E.U.A. : McGraw-Hill.
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la tasa de interés de los CETES a 364 dias, del dia 11 de Junio de 2002. Para cada esquema
se calculo la TIR y el VPN, y los resultados de esta evaluacidn se presentan en las tablas

5.15y5.16.

5.3.2 Analisis de Sensibilidad.

Con el fin de tener mayores herramientas para la toma de decisiones, se procedio a realizar
un analisis de sensibilidad con la manipulacién de las variables que aparecen en la tabla

5.17.

Tabla 5.17 Variables del andlisis de sensibilidad.

Variable Variacion
Inversion +30a-30%
Costo de Materias Primas +30a--30%
Costo de Productos +30a-30%
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8¢1

CONCEPTO

Venitas Brutas

Impuestos sobre Ventas

Ventas Netas

Total Costos de Manufactura

Total Gastos Generales

Depreciacion

Utilidad Bruta

Impuestos

LSR.

Reparto de Utilidades
UTILIDAD NETA

TASA INTERNA DE RETORNO

Costo de Capital (CETES 364 dias)
VALOR PRESENTE NETO

PLANTA: Prefraccionamiento ¢ Hid: de la Gasolina de Pirdlisis TABLA: 515
ESQUIEAMA: Caso fraccionadora de propileno con Bomba de Calor .

LOC.: Pajaritos - La Cangrejera, Ver.

ESTADO PROFORMA DE RESULTADOS

(USD)

ARO 1 ARO2 ARO3 ARO 4 ARO S ARO6 ARO 7 AR08 ARO9 ANO 10
2488401263 2488491263 2488491263 2488491263 2488491263 2488491263 2488491263 2488491263 2488491263 2488491263
0 0 0 0 1] [1] 0 o 0 0
2488491263 2488491263 2488491263 2488491263 24.884912.63 24,884,91263 2488491263 2488491263 2488491263 2488491263

( 17,071,690.43 ) ( 17,071,690.43 }( 17,071,690.43 ) ( 17,071,690.43 ) ( 17,071,690.43 ) ( 17,071,690.43 } ( 17,071,690.43 ) ( 17,071,690.43 ) ( 17,071,690.43 ) ( 17,071,690.43 )
{ 53369668 ){ 53369668 )( 533,69%.68 )( 53369668 )( 53369668 )( 5336968 )( 53369668 )( 533,69668 )( 533,69.68 }( 533696.68 )

133425413 1,334254.13 1,334,254.13 133425413 1,334254.13 1,334,254.13 1,334,254.13 1,334254.13 1,334,254.13 1,334254.13
8,613,779.64 8061377964 861377964  BO1377964 861377964 8613771964  B8,61377964 861377964 861377964  8,613,779.04
264,852.63 264,852.63 264,852.63 264,852.63 264,852.63 264,852.63 264,852.63 264,852.63 26485263 264,852.63
301482288  3,01482288 301482288 301482288 301482288 301482288 301482288 301482288 301482288 301482288
861,377.96 861,377.96 861,377.96 861,377.96 861,377.96 861,377.96 861,377.96 861,377.90 861,377.96 861,377.96
4472,726.18  4,471,726.18  4,472,726.18  4471,726.18 447272618 447272618 4,472,72618  4472,726.08  4,472,726.08  4,472,726.18
26.59%
812%
14,621,562.50



6¢l

LOC.: Pajaritos - La Cangrejera, Ver. PLANTA: Prefracci iento ¢ Hid: iento de la Gasolina de Pirdlisis

TABLA: 5.16
ESQUEMA: Caso fraccionadora de propilenio a alta presion,
ESTADO PROFORMA DE RESULTADOS
(USD)

CONCEPTO ANOT ARO2 ARO3 ANO 4 ARO S ARO6 ANO7 AROS8 ARO9 ANO10
Ventas Brutas 24884.890.55 2488489055 2488489055 24,884.89055 24884890.55 2488489055 2488489055 2488489055 24.884890.55 24,884,890.55
Impuestos sobre Ventas o 0 0 0 0 1] 0 0 0 0
Ventas Netas 2488489055 2488489055 2488489055 2488489055 2488489055 2488489055 24884890.55 2488489055 24,884890.55 24,884,890.55)
Total Costos de Manufactura (22,544,872.94 ) ( 22,544,872.94 ) ( 22,544,872.94 }( 22,544,872.94 ) 22,544.872.94 ) ( 22,544,872.94 ) ( 22,544.872.94 ) ( 22,544,872.94 ) ( 22,544 872.94 ) ( 22,544,872.94 )
Total Gastos Generales (53369624 )( 53369624 )( 53369624 )( 53369624 )( 5369624 )( 53369624 )( 53369624 )( 53369624 )( 53369624 )( $33696.24
Depreciacion 1,097,421.40 109742040  1,097,421.40  1,097,421.40  1,097.421.40 109742140 109742140 109742040 109742140  1,097,421.40
Utilidad Bruta 290374277 290374277 290374277 290374277 290374277 2903,74277 290374277 290314277 290374277 290374277
Impuestos 217,837.13 21783713 217.837.13 217.837.13 21783713 21783713 217,837.13 217,837.13 217.837.13 217,837.13
LSR. 01630997 1,01630997 101630997  1,016,30997  1,01630997  1,01630957 101630997 101630997 101630997  1,016,30997
Reparto de Utilidades 200374.28 290,374.28 290,374.28 290,374.28 29037428 29037428 290,374.28 29037428 29037428 29037428

UTILIDAD NETA 1,379,221.40 1,379,221.40 1,379,221.40 1,379,221.40 1,379,221.90 1,379,221.40 1,379,221.40 1,379,221.40 1,379,221.40 1,379,221.40
TASA INTERNA DE RETORNO 1.79%
Costo de Capital (CETES 364 dias) 8.12%

VALOR PRESENTE NETO -3,071,430.00



5.4 RESULTADOS.

De acuerdo con las tablas presentadas en el estudio econémico, se presentan los siguientes
resultados de la evaluacion econémica de los dos posibles esquemas de tratamiento de la

Gasolina de Pirdlisis.

Tabla 5.18 Inversion de cada esquema.

Esquema de Tratamiento Inversion (USD)
Caso “Fraccionadora de propileno con bomba de calor” 15,229,026.10
Caso “Fraccionadora de propileno a alta presion™ 12,525,634.73

Tabla 5.19 Costo total de Produccion de cada esquema.

Esquema de Tratamiento Costo Total de Produccion (USD)
Caso “Fraccionadora de propileno con bomba de calor” 17,605,387.12
Caso “Fraccionadora de propileno a alta presion” 23,078,569.18

Tabla 5.20 Tasa Interna de Recuperacion y Valor Presente Neto de cada esquema.

Esquema de Tratamiento TIR (%) VPN (USD)
Caso “Fraccionadora de propileno con bomba de calor” 26.59 14,621,562.50
Caso “Fraccionadora de propileno a alta presiéon”™ 1.79 -3,071,430.00

De esta manera, se puede ver que la opcién que contiene la fraccionadora propano-
propileno con bomba de calor es la opcidon que econdmicamente es mas viable de los dos
esquemas que se plantearon en este estudio, al tener un costo de produccién menor que la
otra opcién. Esto a su vez origind, que el esquema con bomba de calor tuviera una TIR
mayor que la otra opcién y también mayor al costo de oportunidad considerado en este
estudio. Por esta razon, se decidié efectuar el andlisis de sensibilidad solo al caso que

contiene la fraccionadora propano-propileno con bomba de calor, pues la otra opcién bajo
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cualquier circunstancia no era viable. Los resultados de dicho andlisis se presentan en las

tablas 5.21, 5.22 y 5.23, y en las graficas de las figuras 5.1 y 5.2,

Tabla 5.21 Anadlisis de Sensibilidad variando la Inversion.

Variacion TIR VPN (USD)
+ 30 18.43%]10,052,854.67
+ 20 20.77%|11,575,757.28
+ 10 23.45%113,098,659.89

0 26.59%114,621,562.50
- 10 30.32%116,144,465.11
-20 34.87%117,667,367.72
- 30 40.56%119,190,270.33

Tabla 5.22 Andlisis de Sensibilidad variando el Costo de las Materias Primas.

Variacion TIR VPN (USD)
+ 30 8.29% { 118,975.86
+ 20 14.91%1! 4,953,171.41
+ 10 20.94%] 9,787,366.96
0 26.59%114,621,562.50
- 10 32.00%]19,455,758.05
-20 37.24%124,289,953.59
- 30 42.36%129,124,149.14

Tabla 5.23Andlisis de Sensibilidad variando el Precio de los Productos.

Variacion TIR VPN (USD) |
+ 30 55.66% | 42,024,722.88
+ 20 46.29% 32,890,336.08
+ 10 36.67%} 23,755,949.29
0 26.59%| 14,621,562.50
-10 15.60%| 5,487,175.71
-20 2.45% | -3,647,211.08
- 30 - -12,781,597.87
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Tasa Interna de Retorno

FIGURA 5.1 ANALISIS DE SENSIBILIDAD
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES

De acuerdo con el estudio realizado, se puede concluir que:

El tratamiento y procesamiento que se sugiere realizar en las Gasolinas de Pirdlisis
generadas en México, consiste en:
- El Prefraccionamiento de la Gasolina de Pirdlisis del complejo “Pajaritos™.
- El hidrotratamiento de las Gasolinas de Pirolisis de los complejos de “La
Cangrejera” y “Morelos”, y de los residuos pesados del prefraccionamiento

de la Gasolina de Pirdlisis del complejo “Pajaritos”.

Dicho tratamiento y procesamiento es viable si en el Prefraccionamiento de la
Gasolina de Pirdlisis del complejo “Pajaritos” se emplea una fraccionadora de
propileno con integracién de calor. Tal alternativa permite tener ahorros
considerables en los costos de produccién (caso “bomba de calor” CP =
17,605,387.12 USD, caso “sin bomba de calor” CP = 23,078,569.18 USD), y por lo
tanto una tasa interna de retorno mayor en comparacion con el esquema de la
fraccionadora sin integraciéon de calor y con el costo de oportunidad considerado
(caso “bomba de calor” TIR = 26.59 %, caso “sin bomba de calor” TIR = 1.79 %,
costo de oportunidad CETES 364 dias = 8.12 %), a pesar de que la primera opcion
requiere de una mayor inversion (caso “bomba de calor” INV = 15,229,026.10

USD, caso “sin bomba de calor” INV = 12,525,634.73 USD).
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El esquema de integraciéon de calor que se escogié para la fraccionadora de
propileno, es el que emplea una bomba de calor con compresién del vapor de los
domos. Lo anterior se debe a que ésta es la alternativa recomendada para el sistema
propano — propileno, que no requiere de un refrigerante externo, utiliza agua de
enfriamiento como Gnico servicio (el cual es mas barato que el vapor) y ademas los
cambiadores de calor que emplean dicho servicio, son equipos mas baratos y menos

complejos que los cambiadores de calor que emplean vapor en las otras alternativas.

Cabe sefialar que para llevar a cabo el hidrotratamiento de las Gasolinas de Pirdlisis
de los complejos “La Cangrejera”, “Morelos” y de los residuos pesados del
prefraccionamiento de la Gasolina de Pirdlisis del complejo “Pajaritos™, es
necesario mezclar estas tres corrientes para evitar el empleo de equipos mds
pequefios que los comerciales, cuyo costo seria mayor y su funcionamiento no

estaria plenamente garantizado.

Debido a la alta concentracion y valor agregado que poseen el propileno, los
propanos y los butanos que contiene la corriente de Gasolina de Pirdlisis del
complejo “Pajaritos”, es factible separarlos para su venta., Por el contrario, no es
conveniente separar los compuestos mas pesados de dicha corriente por la baja

concentracion que éstos poseen.

Debido a la gran cantidad de compuestos de azufre, oxigeno y nitrégeno que poseen

la corriente de hidrocarburos pesados del prefraccionamiento de la corriente de
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“Pajaritos” y las Gasolinas de Pirdlisis de los complejos “La Cangrejera” y
“Morelos”, es recomendable hidrotratar dichas corrientes para eliminaries tales
compuestos indeseables, asi como también saturar las olefinas que poseen estas

corrientes.

Los reactores de hidrogenacién de diolefinas y de hidrodesulfruracién requieren de
un disefio especial de remocion de calor, para evitar un aumento de temperatura

excesivo y la presencia de reacciones de hidrocraqueo no deseadas.

Debe de evitarse calentar la Gasolina de Pirélisis por arriba de 175 °F en
cambiadores de calor de tubos y coraza, para evitar los problemas de incrustacion
por la formacion de gomas en esta corriente. Por esta razén, en el hidrotratamiento
. de la Gasolina de Pirdlisis, se recomienda que el calentamiento o vaporizacion de
esta corriente se logre a través de la adicion de hidrogeno caliente o de gasolina

hidrotratada caliente.

Como se puede observar en el andlisis de sensibilidad de este estudio, si se
presentan ligeras variaciones en la inversidn, en el precio de materias primas o en el
precio de productos del esquema de tratamiento escogido, no se afecta la viabilidad
de dicho proyecto. Sin embargo cabe sefialar que si el precio de los productos
disminuye y el precio de las materias aumenta de manera significativa, la viabilidad

del proyecto se ve afectada considerablemente.
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ANEXO A
PROPIEDADES Y CARACTERISTICAS DE LOS
CATALIZADORES
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QO CRITERION

PRODUCT BULLETIN:

CRITERION* 204
Selective Hydrogenation Catalyst

DESCRIPTION

CRITERION 204 is a cylindrical alumina extrudate promoted with nickel. it provides
selective hydrogenation of diolefins with virtually no olefin saturation. At low reactor
temperatures, it provides high activity and selectivity.

APPLICATION

CRITERION 204 is used In the first stage of hydrotreaters where selective diolefin
hydrogenatian is desired. e.g. pyrolysis gasoline hydrotreaters. It Is also used to remove
butadiene from alkylation feeds.

PACKAGING and AVAILABILITY
CRITERION 204 is avallable as 2.5 mm (1/1C inch) cylindrical extrudates packaged in
steel drums or flexible bulk containers.

TYPICAL PROPERTIES

Shape Cylinder
Nominal size. mm (in.} 2.5 (1/10)

Chemical composition. wt4 dry basis
Nickel 10

Physical Properties

Surtace arca. m?/g 200
Pore volume. cc/g (H20) G.63
Flat plate crush strength, N/cm (lb/mm) 225(5.1)
Actrition Index ‘" a7
Campacted bulk density'® g/cc (Ib/ft?) 0.70(43.7)

(1) Wt retained on 20 mesh screen after tumbling 1 haur at 40 rpm
(21 Sock loading density is estimated at 90% of CBD and dense loading density is typically 105-110% of CBD. Contact your Criterion
represemative for custamised reactor loading quartities.

*Trademark 204/8-99/1-2
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QO CRITERION

PRODUCT BULLETIN:

CRITERION* 444
Cobalt/Molybdenum Hydrotreating Catalyst

DESCRIPTION
CRITERION 444 is a cobalt/molybdenum catalyst on an extruded alumina base for generatl

purpose desulphurisation service.

APPLICATION

CRITERION 444 is an active general purpose hydrotreating catalyst used for feeds from
naphthas to vacuum gas aiis. It is a cost effective choice for moderate desulphurisation
applications.

PACKAGING and AVAILABILITY
CRITERION 444 is available in 1.6 and 3.2 mm (1/16 and 1/8 inch) TRILOBE* extrudates
packaged in steel drums or in flexible bulk containers.

TYPICAL PROPERTIES

Shape TRILOBE TRILOBE
Nominal size, mm (in.) 1.6 (1/16) 3.2 (1:8)
Chemical composition, wt% dry baais
Cobalt 3.2 3.2
Molybdenum 9.6 9.6
Physical Properties
Surface area, m?/g 235 235
Pore volume. cc/g (H20) Q.53 a.58
Flat plate crush strength, N/cm (b/mm) 245 (5.5) 265 (6.0)
Attrition Index 98 a5
Compacted bulk density, @ g/cc (Ib/ft?) 0.68 (42) 0.69 (43)

-(-1) Wht% retained on 20 mesh screen after tumbling 1 hr at 40 rpm.
{2) Sock loading density is estimated at 909% of CBD and dense loading density is typically 105-110% of CBD. Cortact your Criterion
represemtative for customised reactor loading quartities.

Trademark . 444/8-98/1-2
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ANEXO B
GLOSARIO DE TERMINOS
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GLOSARIO DE TERMINOS.

AROMATICO: Tipo de hidrocarburo que contiene al menos un anillo bencénico en su

estructura.

BARRIL: Medida volumétrica de las alimentaciones y productos de una planta de

refinacion o petroquimica que equivale a 42 galones U.S.

CATALIZADOR: Substancia que hace que una reaccion quimica tenga lugar sin que ella

misma cambie quimicamente.

CRAQUEO: Ruptura de hidrocarburos de elevado peso molecular a compuestos mas
ligeros mediante la aplicacion de calor. El craqueo en presencia de un catalizador adecuado
produce una mejora en el rendimiento y calidad del producto frente al simple craqueo

térmico.

CORTE: Porciéon de un crudo que hierve dentro de unos ciertos limites de temperatura.
Normalmente los limites se toman en base a los puntos de ebullicion verdaderos del ensayo

del crudo.
CICLOPARAFINA: Molécula parafinica con una estructura de anillo.

DENSIDAD: La densidad de un crudo o de las fracciones del petrdleo usualmente es
especificada en © API, gravedad especifica, o kilogramos por metro cubico (kg/m3). Los
valores numéricos de la gravedad especifica y kg/m3 son iguales; es decir, una fraccién con
una gravedad especifica de 0.873 tiene una densidad de 0.873 kg/m3. La escala API es
contraria a la gravedad especifica, con altos valores para materiales menos densos y con

pequefios valores para fracciones mas densas (agua = 10 °API).

DENSIDAD API: Escala arbitraria de densidades, definida como:

_ 1415
" Peso Especifico Relativo 60/ 60° F
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Esta escala permite la representacion de la densidad de los aceites, que en la escala 60 / 60
°F varia sbélo en un intervalo de 0.776, mediante una escala que varia desde menos de O

(aceite residual pesado) hasta 340 (metano).
DESTILADO: Cualquier corriente que ha sido vaporizada y luego condensada a liquido.

ESPACIO VELOCIDAD: Volumen (o peso) de gas o liquido que pasa a través de un
catalizador dado o espacio de reaccion por unidad de tiempo, dividido por el volumen (o el
peso) del catalizador a través del cual pasa el fluido. Velocidades espaciales altas
corresponden a tiempos de reaccion cortos. Véase VEHL y VEHM (en inglés LHSV y
WHSV).

FONDOS: En general, el residuo con punto de ebullicién mas alto que es removido del

fondo de una 1orre fraccionadora.

] LIMITES DE BATERIA (LB): Periferia del area que rodea cualquier unidad de proceso,

que incluye el equipo para aquel proceso particular.

REACCION ENDOTERMICA: Reaccidn en la cual el calor debe ser adicionado para

mantener a ios reactivos y productos a una temperatura constante.

REACCION EXOTERMICA: Reaccién en la que el calor es liberado. Las reacciones de

alquilacidn, polimerizacién e hidrogenacion son exotérmicas.

GASOLEO: Cualquier corriente de destilado que posee pesos moleculares y puntos de
ebullicion mayores que la nafta pesada (>400 °F 6 205 °C). Frecuentemente, cualquier
corriente de destilado mas pesado que la kerosina. Originalmente fue afiadido al gas de
ciudad para hacerlo arder con una llama luminosa. De ahi el nombre de “gas oil” (gas

aceite).
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GAS LICUADO DE PETROLEO: Los gases de cola ligeros licuados utilizados para
calefaccién y cocina doméstica. Normalmente este gas estd compuesto por un 95% de
propano, siendo el remanente una mezcla de hidrocarburos entre etano y butano. También
puede ser cualquiera de las muchas mezclas especificadas de propano y butano, las cuales

son vendidas como liquidos bajo presién a temperatura ambiente.

NAFTA: Corte de la caldera tubular en el intervalo Cs - 420 °F. Las naftas se subdividen
de acuerdo con los cortes reales de la caldera tubular, en naftas virgenes ligeras,

intermedias, pesadas y muy pesadas. Una operacion tipica de la caldera tubular daria:

Cs— 160 °F => Nafta Virgen Ligera

160 °F - 280 °F => Nafta Virgen Intermedia

280°F ~-330°C =
=

330 °F — 420 °F

Nafta Virgen Pesada
Nafta Virgen Muy Pesada

Las naftas, principales constituyentes de la gasolina, necesitan generalmente de un

procesamiento para obtener gasolinas de calidad adecuadas.

NAFTALENOQO: Compuesto con doble anillo bencénico que ebulle en el rango del

combustible para avién.
NAFTENO: Compuesto cicloparafinico que es una parafina con estructura de anillo.

OLEFINA: Molécula de hidrocarburo insaturado, la cual posee un doble enlace entre dos

de los atomos de carbono de la molécula.

PARAFINA: Hidrocarburo saturado en el cual todos los atomos de carbono de la molécula

estan conectados por enlaces sencillos.

POLIMERIZACION: Combinacién de dos o mas moléculas no saturadas para formar una

molécula de peso molecular superior. Propilenos y butilenos son las materias primas
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principales para los procesos de polimerizacién en las refinerias que utilizan catalizadores

so6lidos o liquidos de acido fosforico.

RAFINADO: Residuo recuperado de un proceso de extracciéon. Un ejemplo es la
extraccion con SO» de queroseno bruto. El rafinado queda relativamente libre de
aromaticos y otras impurezas que tienen malas caracteristicas de combustion.

REFORMACION: Conversién de fracciones de nafta en productos de indice de octano
superior. El reformado térmico es esencialmente un proceso de craqueo aplicado a naftas
pesadas para obtener rendimientos crecientes de hidrocarburos en el intervalo de ebullicién
de la gasolina. El reformado catalitico se aplica a diversas fracciones de naftas craqueadas
de operacidén directa y consiste principalmente en la deshidrogenacién de naftenos a
aromaticos. Se utilizan una variedad de catalizadores, como platino, platino — renio, 6xidos
de aluminio, de cromo, de molibdeno, de cobailto y de silicio. Se mantiene una elevada

presion parcial del hidrogeno para evitar la formacién excesiva de coque.

REFORMADO: Nafta reformada que ha mejorado su contenido en octano mediante un

reformado catalitico.

NUMERO DE OCTANO DE CARRETERA: Porcentaje en volumen de isooctano que
se requeriria en una mezcla de isooctano y n-heptano para dar una detonacién incipiente en
un motor de automoévil que opera en las mismas condiciones de carga, velocidad y grado de

avance del encendido del motor, que las del combustible que se esta esayando.

NUMERO DE OCTANO PARA MOTOR (NOM, en inglés MON): Porcentaje en
volumen de isooctano en una mezcla de isooctano y n-heptano que detona con la misma
intensidad que el combustible que se estd ensayando. Se utiliza un motor de ensayo
estandarizado que opera bajo condiciones estandarizadas (900 rpm). Este ensayo se

aproxima a las condiciones de velocidad de crucero de un automoévil; ASTM D-2723.

NUMERO DE OCTANO DE INVESTIGACION (NOIL, en inglés RON): Porcentaje en
volumen de isooctano en una mezcla de isooctano y n-heptano que detona con la misma

intensidad que el combustible que se estd ensayando. Se utiliza un motor de ensayo

157



estandarizado que opera bajo condiciones estandarizadas (600 rpm). Los resultados son
comparables a aquellos obtenidos en un motor de automoévil que operado a baja velocidad;
ASTM D-2722.

PCS (en inglés SCF, Standard Cubic Feet): Volumen de un gas como “pies cibicos
estandar”. Condiciones estandar en el empleo del petréleo y gas natural. Referido a una
presion de base de 14.696 libras por pulgada cuadrada y a una temperatura de base de 60 °F
(15 °C).

SEVERIDAD: Grado de intensidad de las condiciones de operacién de una unidad de
proceso. La severidad puede indicarse por el nimero de octano de investigacion del

producto, el rendimiento porcentual del producto, o solo por las condiciones de operacién.

VEHL (en inglés LHSV): Velocidad espacial horaria del liquido; volumen de la

alimentacion por hora y por volumen del catalizador.

VEHM (en inglés WHSV): Velocidad espacial horaria masica: peso de la alimentacion por

hora y por peso del catalizador.

VISCOSIDAD: Propiedad de los liquidos bajo condiciones de flujo que les causa
resistencia a los cambios instantaneos de forma o redistribucion instantanea de sus partes,
debido a la friccion interna. La viscosidad se mide generalmente como el numero de
segundos, a una temperatura definida, necesarios para que una cantidad estandar de aceite
fluya a través de un aparato estandar. Escalas comunes de viscosidad en uso son: Saybolt

Universal, Saybolt Furol y Cinematica (Stokes).
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