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“Todo lo que podemos decidir es qué
hacer con el tiempo que nos es otorgado...”

“No todo lo que reluce es oro,

ni toda la gente errante anda perdida.

Lo viejo que es fuerte no se marchita,

a las raices profundas no llega la escarcha.

De las cenizas se despertara un fuego,
una luz de las sombras brotara.
Renovada sera la hoja que se rompio;
el Sin Corona volvera a ser Rey.”

-  J.R.R. Tolkien
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“El propésito de la vida no es lo que queremos, sino
lo que hay que hacer. Eso es lo que el destino nos
exige.”

- Christopher Paolini

“Cuando crezcas, descubriras que ya defendiste mentiras,
te enganaste a ti mismo o sufriste por tonterias.

Si eres un buen guerrero, no te culparas por ello,

pero tampoco dejaras que tus errores se repitan.”

- Pablo Neruda
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OBJETIVO GENERAL

Ofrecer una guia completa a través del analisis, sustento y desarrollo de una propuesta de disefio

conceptual para la tecnologia de hidrotratamiento de las naftas de una refineria.

OBJETIVOS PARTICULARES

1. Ofrecer una visién sobre el estado actual del proceso de refinacién en México y el proceso

de hidrotratamiento, asi como los nuevos desafios para procesar cargas complejas.

2. Justificar la necesidad de las plantas de hidrotratamiento de naftas y naftas de

coquizacion.

3. Proporcionar los lineamientos técnicos que permitan sustentar y desarrollar cada una de
las operaciones y procesos unitarios que integran una planta de hidrotratamiento de

naftas.

4. Aplicar la metodologia de sintesis de procesos para realizar el disefio conceptual de la

planta de hidrotratamiento de naftas.

5. Realizar los principales documentos clave conceptuales del proceso para la planta de

hidrotratamiento de naftas.

Vil
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La tecnologia de hidrotratamiento es un proceso esencial en la industria petrolera, presente en
todos los esquemas de refinacién a nivel mundial. Desde su concepcién, el proceso de
hidrotratamiento ha evolucionado significativamente desde su surgimiento en 1950. Esta
evolucion no solo se debe a la mejora continua de la calidad de los productos, sino también a la
necesidad de adaptarse a los nuevos desafios ambientales, legislativos y tecnoldgicos. Por tanto,
es imperativo explorar el hidrotratamiento de naftas, de principio a fin y algo mas para entender

mejor su impacto y potencial en la industria, tanto en la actualidad, como en el futuro.

| #DosBocasdeClaseMundial

Planta de Hidrotratamiento de Naftas (Pemex Transformacion Industrial, 2024)

En este contexto, el término "algo mas" abarca dos dimensiones cruciales. En primer lugar, se
refiere a los nuevos requerimientos ambientales derivados de las regulaciones medioambientales
en cada pais, particularmente en relacién con la reduccion de las emisiones de azufre. Por otro
lado, también alude al desafio técnico que representa el tratamiento de naftas dificiles, que
demanda enfoques y tecnologias especificas para alcanzar estandares de calidad exigentes en

el presente y en el futuro.

VI
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Los siguientes cuatro capitulos del presente trabajo de Tesis tienen como objetivo justificar el
disefio conceptual de una Planta de Hidrotratamiento de Naftas, abordando el tema desde una
perspectiva integral, explorando los aspectos mas fundamentales del proceso. Mediante un
analisis detallado, se pretende comprender no solo la ciencia y la tecnologia detras del proceso,
sino también su relevancia en el contexto actual de la industria petrolera y su contribucion a la

sostenibilidad ambiental.
Capitulo 1: Fundamentos de Refinacién del Petréleo.

Este capitulo presenta los principios y bases necesarios para comprender el proceso de
hidrotratamiento y su relevancia en la refinacién del petréleo, asi como las caracteristicas y

desafios especificos relacionados con las naftas.
Capitulo 2: Hidrotratamiento

Se establecen los fundamentos y las bases sobre las cuales se sustenta la tecnologia de

hidrotratamiento.
Capitulo 3: Diseio conceptual del proceso

Mediante calculos, simulaciones y andlisis de sensibilidad, se desarrolla el disefio conceptual del
equipo de proceso necesario para las secciones que integran una planta de hidrotratamiento de

naftas.
Capitulo 4: Elaboracién de entregables

El capitulo cuarto culmina con la presentacion de un paquete de ingenieria conceptual de

proceso, englobando los documentos principales que definen el concepto tecnoldgico:

Bases conceptuales de diseno de proceso
Descripcion del proceso

Diagrama de flujo del proceso (DFP)

Balance de materia y energia (BMyE)

Lista de equipo

Hojas de datos de los equipos criticos de proceso

Requerimientos de servicios auxiliares

S @ ™ o o0 TP

Requerimientos de agentes quimicos y catalizadores
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Modelo 3D de la Unidad de Hidrotratamiento de Nafta Primaria “U-100”, elaborado para el

presente proyecto de tesis: “Hidrotratamiento de Naftas. De principio a fin y algo mas.”
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La rigurosidad en las especificaciones de los combustibles fésiles ha evolucionado notablemente
a lo largo del tiempo. Inicialmente, las regulaciones se centraban en la seguridad y el rendimiento
del motor, con poca atencién a los impactos ambientales de las emisiones. Sin embargo, a
medida que crecio la conciencia sobre los efectos negativos de la contaminacion atmosférica,
como problemas respiratorios, cardiovasculares y la formacién de lluvia acida, las normativas se
volvieron mas estrictas.

Antes de los afos setenta, en México no existian regulaciones institucionales de proteccién
ambiental para controlar las emisiones contaminantes derivadas de la combustién de gasolina 'y
diésel en vehiculos y fuentes industriales (Soto, 2017). Las primeras regulaciones ambientales
se introdujeron con la Ley Federal para Prevenir y Controlar la Contaminacién Ambiental de 1971,
aunque las leyes mas estrictas sobre emisiones no se implementaron hasta finales de los afios
ochenta. Normas mas rigurosas sobre la composicion de la gasolina, como la NOM-086-
SEMARNAT-1994, se establecieron a mediados de los noventa (SEMARNAT, 1994).

Desde entonces, el Gobierno Federal ha reforzado las regulaciones ambientales y de
combustibles fosiles, reduciendo los niveles permisibles de contaminantes. Estas regulaciones
han evolucionado hacia normativas mas estrictas, promoviendo la produccién de combustibles
mas limpios. Esto ha requerido
innovacion en los procesos de
GONTENIDO DE AZUFRE (ppm) refinacion y el desarrollo de nuevas
1500 generaciones de catalizadores.
Entre estas innovaciones, el
hidrotratamiento ha emergido
como la tecnologia mas relevante
para minimizar las emisiones. Esta
900 - técnica permite la eliminacion de
azufre y otros contaminantes de los
combustibles fosiles, resultando en
productos finales mas limpios y
menos dafiinos para el medio
300 - ambiente. La importancia del
hidrotratamiento radica en su
capacidad para cumplir con las
0 ' T T T T 1 ARO  estrictas normativas ambientales,
1985 1950 1996 1993 2004 2005 2006 2008 2008 2016 2024

contribuyendo significativamente a

NOVA, {con plomo) MAGNA  —— PREMIUM L, L.
) la reduccion de emisiones de
(Pemex, 1996) (DOF, 2015) (SEMARNAT, 2016) (Secretaria de .
gases contaminantes.

Salud (SSA), 2016)

Contenido de azufre en gasolinas

En las ultimas décadas, se han
implementado estandares mas estrictos para reducir las emisiones de 6xidos de nitrégeno (NOx),
Oxidos de azufre (SOx), compuestos organicos volatiles (COV) y particulas finas, que tienen
efectos perjudiciales en la salud humana y el medio ambiente. Esto ha impulsado la adopcién de
tecnologias avanzadas de control de emisiones en vehiculos y fuentes industriales, asi como la
produccion de combustibles con especificaciones mas limpias, como menor contenido de azufre.
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El incumplimiento de las regulaciones ambientales podria llevar a un aumento significativo en la
contaminacion del aire, exacerbando problemas de salud publica como enfermedades
respiratorias y cardiovasculares. La Organizacion para la Cooperacién y el Desarrollo Econémico
(OECD) determiné a través de estudios y proyecciones hacia 2050 el impacto que tendran los
riesgos ambientales sobre la vida, ocasionando millones de muertes prematuras.

Muertes prematuras por riesgos ambientales: Linea de base, 2010 a 2050.

Contaminacion del aire

Contaminacion del agua

® 2010
® 2030

Ozono a nivel de suelo ® 2050

Particulas sélidas (PMs)

T T T 1

0 0.8 1.6 24 3.2 4

Muertes (millones de personas)

(OECD, 2012)

Un impulso significativo para la mejora de las normativas ambientales ha sido la ratificacion de
los Acuerdos de Paris en 2023, un tratado internacional que busca limitar el calentamiento global
a menos de 2°C por encima de los niveles preindustriales. Los paises firmantes, incluidos México
y muchos otros, se comprometieron a reducir las emisiones de gases de efecto invernadero y a
adoptar medidas para mitigar el cambio climatico. Estos acuerdos han fomentado el desarrollo
de politicas mas estrictas sobre la calidad de los combustibles y han impulsado la transicién hacia
fuentes de energia mas limpias y sostenibles.

Para abordar estos problemas, se estan explorando varias soluciones. Una de ellas es la filosofia
de "emisiones cero" en los combustibles fésiles, que busca minimizar o eliminar las emisiones
contaminantes durante la produccion y el uso de estos combustibles. Ademas, la transicion hacia
el uso de energias renovables, como la solar y la edlica, esta ganando impulso como una
alternativa mas limpia y sostenible. Otro enfoque es la transicion a nuevos tipos de motores,
como los eléctricos y de hidrégeno, que no dependen de combustibles fosiles y producen menos
emisiones.

Mirando al futuro, se espera que las especificaciones de los combustibles fosiles sean ain mas
rigurosas, en linea con los esfuerzos internacionales para abordar el cambio climatico y reducir
las emisiones de gases de efecto invernadero. Esto podria incluir limites mas estrictos en el
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contenido de carbono y la promocién de alternativas mas sostenibles, como los biocombustibles
y los combustibles sintéticos.

Ademas, con el avance de la tecnologia y la creciente disponibilidad de energias renovables, los
combustibles fésiles podrian enfrentar una mayor presion regulatoria y de mercado, promoviendo
una transicion hacia una economia mas limpia y sostenible.
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CAPITULO 1. GENERALIDADES SOBRE
REFINACION DEL PETROLEO

En el presente capitulo se ofrece una perspectiva general del esquema de refinacion que se
encuentra presente en la mayoria de las refinerias de Petroleos Mexicanos (PEMEX) y del
mundo, se plantea el manejo de las diferentes naftas de una refineria desde su generacion y su
procesamiento para mejorar la calidad, composicion y caracteristicas de las naftas,
incrementando el valor del producto, previo a la integracién al pool de gasolinas, donde se
mezclan las diferentes naftas para formular la gasolina Magna y Premium.

1.1. El petrdleo

El petréleo es un liquido oleoso, mas ligero que el agua, de color oscuro y olor fuerte, que se
encuentra nativo en el interior de la tierra y a veces forma grandes manantiales. (Gary &
Handwerk, 1980)

En la naturaleza, el petréleo (aceite de piedra), a menudo también llamado “crudo” debido a que
se encuentra en su forma natural y sin procesar, puede presentarse como un liquido de color
amarillento, hasta un material semisélido de color café oscuro o negro. Los componentes
principales del petrdleo son los hidrocarburos, compuestos de carbono e hidrégeno que
presentan una gran variedad en su tamafo y estructura molecular. Los hidrocarburos mas
simples son un gran grupo de moléculas lineales conocidas como parafinas; esta amplia gama
de hidrocarburos se extiende desde el metano, el cual conforma al gas natural, compuestos
liquidos y menos volatiles que conforman los diferentes productos de refinacion, hasta sdlidos
que se encuentran disueltos o suspendidos en los liquidos. Ademas, se encuentran presentes
otras sustancias, tales como agua, compuestos de azufre, oxigeno, nitrogeno, trazas de metales
y sales de sodio, calcio y magnesio que, en su conjunto, son consideradas como contaminantes
O impurezas.

1.1.1.Cortes del petréleo crudo

Del petréleo son obtenidas las fracciones de hidrocarburo, denominadas “cortes” de los
productos de refinacién; estos productos son obtenidos mediante la destilacion atmosférica y al
vacio para obtener los productos como se muestra a continuacion:

Tabla 1.1 Puntos de corte tipicos de los diferentes productos derivados del petréleo

PUNTO DE CORTE METODO DE
Frebllisie (°C) CARACTERIZACION
DESTILACION ATMOSFERICA

Gases <30°C
Nafta ligera 30-85
Nafta pesada 86-180 1
Turbosina 180-230 ASTM D-86
Querosina 190-260
Gasodleo ligero 258-380
Gasodleo pesado 323-452 ASTM D-11602
Residuo atmosférico > 401
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PUNTO DE CORTE METODO DE
FReLLIGIE °C CARACTERIZACION
DESTILACION AL VACIO
Gasoleo ligero de vac. 354-504
Gasodleo pesado de vac. 430-560 ASTM D-11602
Residuo de vacio > 571

1. (ASTM, 2023) 2. (ASTM, 2018)

Como se muestra en la tabla 1, existen traslapes entre los puntos de corte de los diferentes
productos del petroleo; estos traslapes son ajustados en el disefio y la operacion de la planta en
funcién de la calidad del fraccionamiento y del volumen que se desea producir de cada uno de
los productos.

Los rendimientos de cada producto de destilacion estan sujetos a la naturaleza del crudo; un
crudo considerado “pesado” ofrecera un mayor rendimiento de residuo y productos de destilacion
al vacio y gasoleos, como es el caso de un crudo Maya; por otro lado, un crudo considerado
“ligero”, como es el caso del crudo Olmeca o Istmo, ofrecera mayores rendimientos de ligeros,
como la nafta. Los rendimientos pueden ser previstos desde el ensayo experimental conocido
como curva de destilacion, la cual es una representacién del porcentaje volumétrico del crudo
que se destila a una temperatura determinada; estas curvas de destilacion pueden ser obtenidas
mediante el método ASTM D-86 y D-1160, o bien, su respectiva equivalencia de la curva TBP,
que sigue el procedimiento experimental reportado en el método ASTM D-2892. (ASTM, 2020)

Tabla 1.2 Clasificacion del petréleo crudo

Crudo Gravedad
Extra ligero APl > 40
Ligero 40 > API > 38
Medio 38 > API > 29
Pesado 29 >API| > 8.5
Ultra pesado APl <8.5

En el Grafico 1.1 se presenta una comparacion entre una curva TBP correspondiente al crudo
ligero denominado “Istmo” y una curva del crudo ultra pesado llamado “Ku-Maloob” (Ku-H). La
mayor inclinacion (pendiente) apreciable en el caso del crudo Istmo permite visualizar que a un
mayor porcentaje de destilacion se obtendria un volumen mayor de productos ligeros, a
diferencia del crudo Ku-H, donde no solo se obtendria una menor cantidad de ligeros, sino que
se obtendria una gran cantidad de residuo de destilacién correspondiente al resto del porcentaje
que no se destildé a temperaturas mayores de 550 °C.
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Gréfico 1.1. Curva de destilacion TBP correspondiente a los crudos Istmo y Ku-H

1.2. Refinacion del petroleo

“Cada refineria posee su propio y unico esquema del proceso, el cual esta determinado por
costos de operacion y demanda del producto. El modelo 6ptimo de flujo para una refineria viene
dictaminado por consideraciones econémicas y no hay dos refinerias que sean idénticas en cada
una de sus operaciones.” (Gary & Handwerk, 1980)

Con el propésito de simplificar el analisis, se dividen los procesos que tienen lugar en una
refineria en dos categorias: Procesos de separacion y procesos de conversidon quimica.

Los procesos de separacioén se caracterizan por carecer de conversion quimica y tipicamente
involucran secuencias sencillas, que requieren de pocos agentes quimicos adicionales y, por lo
tanto, suelen representar una baja inversion. Entre ellos, se encuentran:

o Destilaciéon
o Atmosférica: Separa el crudo a presién atmosférica y a temperaturas de entre 350
y 380 °C en fracciones de hidrocarburos de alto valor (gases, naftas, turbosina,
querosina, diésel y gaséleo).
o Al vacio: Obtiene componentes volatiles y de alto valor a partir del residuo de la
destilacion atmosférica (gasoéleo, gaséleo pesado y residuo de vacio).
o Combinada: Integra térmicamente la destilacion atmosférica y de vacio,
cumpliendo el propésito de cada operacion.
e Fraccionamiento
o Separacion de fracciones ligeras y pesadas
o Endulzamiento de gases amargos y licuables (LPG)
o Regeneracion de aminas
o Tratamiento de aguas amargas (acidas)
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Diagrama 1.1. Destilacion atmosférica y al vacio.

Por otro lado, los procesos de conversion quimica involucran complejos sistemas
reaccionantes y de catalisis, que requieren condiciones de presiéon y temperaturas muy
especificas (que, en algunos casos, pueden llegar a ser muy elevadas). Ademas de
catalizadores, suelen requerir agentes quimicos adicionales y secuencias de proceso complejas
que derivan en una inversion mas elevada. Por ejemplo, en el Sistema Nacional de Refinacion,
las plantas principales que se encuentran presentes en una refineria son:

o Coquizacion retardada: Transforma el residuo de la destilacion al vacio y gasdéleos
pesados a través de una descomposicion mediante craqueo térmico en componentes
volatiles de alto valor que, al tratarse de productos de coquizacién de componentes
pesados, contienen altos niveles de contaminantes y subproductos de craqueo muy
inestables (nafta, gasdleo ligero y pesado de coquizacién o de “coker”), asi como coque
como residuo.

GAS

SISTEMA DE
CORTE DE
NAFTA
-

=8 GAS OIL
UVIANO

GAS Ol
PESADC

CAMARAS DE
COQUE

—» COQUE

HORNO
RECICLO

CARGA

Diagrama 1.2. Unidad de coquizacion retardada tipica. (Cerutti, 2001)




HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

e Craqueo catalitico fluidizado (FCC): Es quizas la planta mas importante de una
refineria, orientada a maximizar la produccién de gasolinas. Dentro de la refineria, se trata
del proceso que transforma fracciones de hidrocarburos de alto peso molecular y alto
punto de ebullicién (tipicamente, una mezcla de gasoleo primario, gasoleos ligero y
pesado de vacio) a productos mas valiosos como gases olefinicos, naftas, aceite ciclico
ligero (ACL) y otros productos.

GASES DE COMBUSTION l'—> PRODUCTOS A
FRACCIONAMIENTO

PRODUCTOS
A FRACCIONAM

COMBUSTION

REGENERADOR

STRIPPER
AIRE

CARGA Y VAPOR AIRE
REGULACION DE

SIDE-BY-SIDE 9 CIRCULACION
CARGA ORTHOFLOW

Diagrama 1.3. Unidad de craqueo catalitico fluidizado (FCC). (Cerutti, 2001)

¢ Reformacion catalitica: Convierte la nafta pesada (88-190 °C) de bajo octano (40-50)
en un producto de alto valor denominado “reformado”, el cual es gasolina de alto octano
(87-98); como productos secundarios obtiene LPG, hidrégeno y, dependiendo de la
configuracién de la planta, se puede obtener un corte lateral de aromaticos y precursores
de polimeros para plantas petroquimicas (BTX: Benceno, tolueno y xileno). El reformado
contiene un alto contenido de aromaticos e hidrocarburos ciclicos.
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Pretratamiento Reactores

D‘ﬂL

Separador REFORMADO
=] de
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Horno primario Horno secundario
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Diagrama 1.4. Unidad de reformacion tipica. (Cerutti, 2001)
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Alquilacion: Su objetivo principal es combinar olefinas ligeras (principalmente propileno
y butileno) con i-butano para obtener gasolina de alto octano llamada “alquilado”. Los
principales componentes del alquilado son i-pentano e i-octano (2,2,4-trimetil pentano);

este ultimo aportando un rendimiento de octano de 100.
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Diagrama 1.5. Unidad de alquilacién tipica. (Cerutti, 2001)

Isomerizacion de n-butano y n-pentano/n-hexano: El objetivo de la isomerizacion es
transformar n-parafinas (de bajo octano) en isoparafinas (alto octano), mejorando el
octanaje y calidad general de las isoparafinas producto para su posterior incorporacion al

[

pool de gasolinas.
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Diagrama 1.6. Unidad de isomerizacion tipica. (Cerutti, 2001)
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¢ Hidrotratamiento: Este proceso es el tema de estudio que se discutira a fondo a lo largo
de este trabajo de tesis. Es una tecnologia usada en todos los esquemas de refinacion
del mundo para mejorar la calidad de los productos intermedios de una refineria (naftas,
destilados intermedios, gasoleos, residuales), mediante la eliminacion de contaminantes
presentes en los diferentes cortes a través de reacciones con hidrogeno que se llevan a
cabo en un reactor de lecho fijo, utilizando catalizadores sdlidos selectivos.

Los antes enlistados son procesos que, en su conjunto, integran una refineria. A continuacion,
se presentan las diversas plantas de proceso tipicas de una refineria; en la medida de lo posible,
en el orden en el cual el crudo fluye a traves de la refineria, a fin de simplificar el principio y el fin
del proceso, asi como las interrelaciones de las unidades.
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Diagrama 1.7. Configuracion tipica de una refineria para produccion de gasolinas
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En el Diagrama 1.7 se presenta la configuracién tipica de una refineria con tecnologia de fondo
de barril, orientada a la produccion de gasolinas. Se caracteriza por contar con una planta de
Coquizacién Retardada y el posterior hidrotratamiento de los productos de coquizacion, con la
finalidad de maximizar la recuperaciéon de componentes valiosos de los residuales, lo que
redunda en una mejora en el rendimiento de productos de alto valor.

Entre los diferentes tipos de configuraciones que existen, se encuentran arreglos mas sencillos
donde no se incluyen algunas de las plantas mostradas en el Diagrama 1.7. Desde luego, estas
refinerias estan orientadas al procesamiento de otros tipos de crudos y para maximizar la
produccion de productos diversos con un uso potencial en la petroquimica.

Por ejemplo, una refineria “Hydro-Skimming” (como se muestra en el Diagrama 1.8) se
caracteriza por la ausencia de la columna de vacio y las plantas que procesan los productos de
vacio (tratamiento de gasdleos, FCC, coquizadora, reductora de viscosidad, etc.); en dichas
refinerias, se procesan crudos mas ligeros y su objetivo principal es la obtencién de gasolina,
diésel y productos utiles para la petroquimica, como son aromaticos, benceno, tolueno, xilenos y
otros precursores de polimeros; esto, mediante el uso de catalizadores especificos y selectivos
en la Reformadora de Naftas.
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<
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Diagrama 1.8. Configuracion tipica de una refineria Hydro-Skimming
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1.3. La nafta

La nafta es un nombre genérico que se otorga a una mezcla de compuestos quimicos que
comparten caracteristicas fisicoquimicas similares. Por definicion, la nafta es una mezcla de
hidrocarburos de bajo peso molecular aislados del petréleo y del gas natural que abarcan el rango
de ebullicion de la gasolina (30-190 °C); este rango corresponde al corte de las naftas.

Los hidrocarburos que se encuentran presentes en el corte de las naftas abarcan un rango desde
trazas de Cs hasta C12, los cuales es posible clasificar por familias de hidrocarburos parafinicos,
isoparafinicos, nafténicos y aromaticos, ademas de una fraccion de olefinas.

Parafinas (C.H2n+2): Hidrocarburos saturados de cadena lineal.

H H H H H H H H H H H H

| | ]
H—C—C—C—H H—C—C—C—C—H  H—C—C—C—C—C—H

I [ [
H H H H H H H H H H H H

Propano Butano Pentano
llustracion 1.1 Parafinas

Isoparafinas: Hidrocarburos saturados de cadena ramificada.

CH, CH, 1

| |
H,C—C—CH, H3C—(|3—(|3—CH3

|

H H H

Isobutano |sopentano

llustracion 1.2 Isoparafinas

Naftenos (CnH2n): Hidrocarburos ciclicos saturados (también llamados cicloalcanos).

O O

Ciclopentano Metilciclopentano  Dimetilciclopentano

Ciclohexano Metilciclohexano  Dimetilciclohexano

Ilustracion 1.3. Naftenos
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Olefinas (CnH2n): Hidrocarburos insaturados que contienen dobles enlaces.

H
Etileno Propileno

Illustracion 1.4. Olefinas

Aromaticos: Hidrocarburos ciclicos insaturados anillados; todos estos tienen un anillo de
benceno.

Benceno Tolueno Etilbenceno

llustracion 1.5. Arométicos

1.3.1.Calidad de las naftas

La calidad de las naftas es determinada mediante una escala CH3

conocida como el nimero de octano. Las naftas con un alto | H2 H

numero de octanos presentan también un mejor rendimiento, H3C—C—C —C—CH3
pues los compuestos de hidrocarburos mas ramificados | |
aumentan el poder antidetonante y ofrecen un combustible H.C H.C

mas eficiente en motores de combustion. El isooctano, por 3 3

ejemplo, es un hidrocarburo muy ramificado en el corte de lustracion 1.6 2,2,4-trimetilpentano
las naftas y es el que mejores propiedades de combustion (isooctano)

ofrece al combustible.

Un motor de combustién comercial suele especificar el tipo de combustible que requiere en
términos del Research Octane Number (RON) y el Motor Octane Number (MON). EI RON se
mide en condiciones de carga maxima y bajas revoluciones del motor, mientras que el MON se
mide con carga baja y altas revoluciones.

Generalmente, las naftas virgenes o de procesos de extraccion directa tienen un bajo numero de
octano (bajo RON y bajo MON) de alrededor de 45-55 octanos y, ademas, se encuentran
presentes en ellas una serie de contaminantes metalicos, asi como compuestos de azufre y
nitrégeno. En lo subsecuente, la nafta debe ser purificada (hidrotratada) para eliminar dichos
contaminantes, procesada para incrementar el numero de octano y combinada con la nafta
producto de otros procesos y algunos aditivos para mejorar la calidad del producto y obtener
finalmente la gasolina comercial.
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Tabla 1.3 Algunos constituyentes de la gasolina y sus numeros RON y MON (Demirbas, Balubaid,
Basahel, Ahmad, & Sheikh, 2015)

Nombre | Estructura RON MON
n-Heptano P N N 0 0
n-Octano P e 0 0
n-Hexano ST 24.8 26.0
n-Pentano* ST 61.8 63.2
Isopentano* )\/ 92.3 90.3
2-Hepteno RN 73.4 68.8
3-Hepteno NN 90.0 79.3
3-Hexeno NG 94.0 80.1
4-Octeno PN 94.6 80.6
2-Penteno SNET 87.8 87.8
Benceno @ 90.0 92.0
Metanol CH30H 108.7 88.6
Isooctano ></|\ 100.0 | 100.0

OH
Isopropanol )\ 118.0 98.0
o-Xileno @ 103.0 120.0
Etilbenceno @—\ 107.0 124.0
Tolueno @— 112.0 124.0
Etanol CH,CH,OH 129.0 116.0

13
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Nombre | Estructura RON MON

Propilbenceno 129.0 127.0

1,3,5-
Trimetilbenceno @7 137.0 124.0

m-Xileno 124.0 145.0

p-Xileno 127.0 146.0
Gasolina Magna 81.0 91.0
Gasolina Premium - 85.0 95.0

*La diferencia entre el RON y el MON de los isobmeros del pentano permite apreciar la gran
importancia de la Planta Isomerizadora de pentanos.
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1.3.2.Tipos de naftas en una refineria

Dentro del esquema de refinacion, diferentes plantas de proceso producen naftas, sea ésta uno
de sus productos principales (como es el caso de la destilacién atmosférica), un subproducto, o
un producto de craqueo (como ocurre en las hidrotratadoras de destilados intermedios y de
gasoleos).

Después de ser procesadas, las naftas se integran y se mezclan selectivamente en el Pool de
Gasolinas de la refineria, donde se formulan las gasolinas Magna de bajo octano (87 min.) y
Premium de alto octano (91 min.), en concordancia con las especificaciones de la NOM-016.
(Secretaria de Salud (SSA), 2016)

NAFTA PRIVARA E— li“—p ISOMERZADORA ~ ——»
NAFTA DE HDROTRATADORA DE HDROTRATADORA DE |
DESTILADOS INTERMEDIOS T NAFTAS [FEFORIRDERS Gﬁfg'&w‘
I
! (7]
NAFTA DE HDROTRATADORA DE ! <
GASOLEOS | =
1 ADITVOS o]
! MTBE 12}
1 — <
HIDROTRATADORA DE TAME 5
ENARREEeals $ " NAFTADECOQLE OTRAS o
a
o}
NAFTA DE REDUCTORA DE 8  GAsOLNA
VISCOSIDAD a PREMIUM
ALQUILACION > >
GASOLEOS
> Fce — ULSG —

Diagrama 1.9 Manejo tipico de las naftas en un esquema de refinacion

1.3.2.1.  Nafta primaria

GASES . . .
AMARGOS La nafta primaria es aquella que se obtiene
>

directamente de la columna de destilacion
atmosférica. Del domo de la columna atmosférica,
se obtiene una mezcla en fase gaseosa que

/“\‘ contiene tanto a los gases como a la nafta; la nafta
—_— AGUA es condensada y posteriormente se divide en el
AMASSA  reflujo de la columna atmosférica y en la salida de
% > la nafta al limite de bateria de la planta.
NAFTA
PRIMBRI En términos de su composicion, la nafta primaria

Diagrama 1.10. Obtencidn del corte de nafta primaria

o ] es una mezcla multicomponente, es decir, esta
en la columna de destilacion atmosférica

constituida por diferentes especies quimicas
(hidrocarburos y contaminantes) caracteristicas. Los hidrocarburos que la constituyen son
determinados mediante un analisis PIONA (por sus siglas, parafinas, isoparafinas, olefinas,
naftenos y aromaticos) mediante un analisis cromatografico con metodologia soportada en el
método ASTM-D6730. (ASTM, 2021)
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Tabla 1.4. Resumen del analisis PIONA de una nafta primaria

PARAFINAS  ISOPARAFINAS NAFTENOS | AROMATICOS

%peso | %vol | %peso | %vol | %peso | %vol | Y%peso | %vol | %peso | %vol

35.24 | 37.79 | 33.02 | 34.18 | 0.35 0.34 | 19.37 | 1785 | 1164 | 9.51
%vol | 0.33 | %peso | 0.38

Tipicamente, una nafta primaria no debe contener olefinas y su presencia representa una
contaminacion de otras fracciones ajenas al corte de la nafta.

El nivel de contaminantes de una nafta primaria es funcion de qué tan ligero o pesado es el crudo
que se procesa en una refineria. En la siguiente tabla se ejemplifica para una nafta producto de
una mezcla de crudos Istmo y Maya.

Tabla 1.5. Propiedades quimicas de la nafta primaria

2 NAFTA

PROPIEDAD METODO PRIMARIA
Peso especifico, 20/4 °C ASTM-D1298 0.7582
Azufre total, ppm ASTM-D4294 504
Acido sulfhidrico, ppm UOP-163 32.0
Mercaptanos, ppm UOP-163 5.2
Nitrégeno total, ppm ASTM-4629 3.5
Nitrogeno basico, ppm UOP-269 0.3
Acidez total, mg KOH/g ASTM-D664 0.5
No. De Bromo, g Br/100g ASTM-D1159 0.5
Composicion, % vol.
Parafinas 37.79
Isoparafinas 33.02
Olefinas 0.35
Naftenos 19.37
Aromaticos ASTM-D6730 11.64
Pesados 0.3
No identificados 0.03
Total 100
RON ASTM-D2699 53.3
MON ASTM-D2700 50.7
indice de octano (RON+MON)/2 52.0
Analisis de iones, ppm peso
Cloro 1.46
Fluor ASTM-D4327 <0.1
Bromo <0.1
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. NAFTA
PROPIEDAD METODO PRIMARIA
METALES:
Fierro, ppm 0.29
Cobre, ppm < 0.005
Sodio, ppm IMP-QA-006 1.04
Arsénico, ppm <0.05

1.3.2.2.  Nafta subproducto de hidrotratadoras de destilados intermedios y de gasdleos

Las plantas de hidrotratamiento generalmente estan constituidas por dos secciones de proceso:
Seccién de reaccion y de fraccionamiento, con el propésito de separar los productos y
subproductos del proceso. Debido a que la carga pasa a traves de un proceso de calentamiento
y reaccion a muy altas temperaturas, se produce un craqueo donde fracciones pesadas se
descomponen en fracciones ligeras, dando origen a hidrocarburos de bajo peso molecular que
corresponden al corte de las naftas y gases amargos.

4 4
GAS AMARGO | | LPG
NAFTA AMARGA ! |
(ALTOAZUFRE) [ | |
_ HDROTRATADORADE _ | NAFTA
T > e (BAJO AZUFRE)
| [ B
|
| e e e 1
| |
NAFTA AMARGA A
L__________________| | ' GAS AMARGO
|
D. INTERMEDIOS | :
AMARGOS N
(ALTO AZUFRE) DEST. INTERMEDIOS
.|k (BAJO AZUFRE)
| | ;
| |
D. INTERMEDIOS | |
AMARGQS : :
| | $ GAS AMARGO
. | | |
GASOLEOS AMARGOS B S U
(ALTO AZUFRE) | GASOLEOS
i —| (BAJO AZUFRE)
. PRODUCTO
> oPAL —  SUBPRODUCTOS

Diagrama 1.11. Productos y subproductos de plantas de hidrotratamiento
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En consecuencia, la composicién de las naftas subproducto sera diferente a la composicién de
la nafta primaria; de igual manera, las propiedades quimicas y la presencia de contaminantes en
la nafta subproducto de hidrotratadoras seran diferentes y variables, pues han pasado por un
reactor de hidrotratamiento. Normalmente no se hace un analisis exhaustivo a estas naftas
subproducto, pues no son el objetivo de la planta respectiva; en su lugar, se ofrece un resumen
como se presenta en la tabla siguiente:

Tabla 1.6. Propiedades de la nafta subproducto de hidrotratadoras de destilados intermedios y
de gasdleos

NAFTA DE
HDT DE
GASOLEOS

NAFTA DE
HDT DE D.I.

METODO

PROPIEDAD

Peso especifico, 20/4 °C ASTM-D1298 0.7235 0.7355
Azufre total, ppm ASTM-D4294 10-30 200-500
Acido sulfhidrico, ppm UOP-163 10500 11700
Mercaptanos, ppm UOP-163 - -
Nitrégeno total, ppm ASTM-4629 <5 <10
Nitrégeno basico, ppm UOP-269 - -
Acidez total, mg KOH/g ASTM-D664 - -
No. De Bromo, g Br/100g ASTM-D1159 - -

1.3.2.3.  Naftas complejas de dificil procesamiento

Entre estas naftas se encuentran las naftas que se obtienen de procesos de craqueo térmico o
de procesos petroquimicos; entre las primeras se encuentra la nafta que se obtiene de la planta
reductora de viscosidad, de la planta de coquizacion retardada y de las plantas de pirdlisis del
area petroquimica.

En las ultimas dos décadas, la aplicacion de tecnologias de mejoramiento de residuos ha crecido
en un mercado mundial con precios crecientes para crudos dulces y ligeros, mientras que la
demanda de combustdleos residuales y pesados ha disminuido. El aprovechamiento de residuos
y gasotleos pesados (combustdleo) en tecnologias de fondo de barril no solo ofrece un
rendimiento adicional para los productos de alto valor, ademas ofrece una alternativa con enfoque
ecologico para el procesamiento de combustoleos residuales; en lugar de su uso como
combustibles altamente contaminantes, su aprovechamiento para producir gases, nafta,
destilados intermedios base diésel y gasoéleos. Sin embargo, esto trae consigo serios problemas
adicionales para las hidrotratadoras aguas abajo; especialmente para el caso de las naftas de
coque.

En la planta de coquizacion retardada se produce una descomposicion térmica, generando
reacciones via radicales libres que transforman hidrocarburos de muy alto peso molecular en
toda una gama de hidrocarburos de pesos moleculares menores. El gran inconveniente que esto
presenta estd en los contaminantes que se encuentran presentes; entre mas pesada es una
carga, mayor sera también la concentracién de los contaminantes presentes en ella y, ademas,
mayor sera la complejidad de dichos compuestos contaminantes, pues poseen mayores pesos
moleculares y estructuras que dificultan su remocién debido a la baja reactividad que presentan.
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Su origen como producto de la descomposicion de un residuo de muy alto peso molecular es la
causa por la que la nafta de coque presenta propiedades quimicas alarmantes y totalmente
distintas a las de la nafta primaria, como se muestra a continuacion:

Tabla 1.7. Propiedades quimicas de la nafta primaria vs nafta de coque

. NAFTA NAFTA DE

PROPIEDAD METODO PRIMARIA COQUE
Peso especifico, 20/4 °C ASTM-D1298 0.7582 0.7134
Azufre total, ppm ASTM-D4294 504 11670
Acido sulfhidrico, ppm UOP-163 32.0 2.76
Mercaptanos, ppm UOP-163 52 1600
Nitrégeno total, ppm ASTM-4629 3.5 134
Nitrogeno basico, ppm UOP-269 0.3 46
Acidez total, mg KOH/g ASTM-D664 0.5 -
No. De Bromo, g Br/100g ASTM-D1159 0.5 74.4
Composicion, % vol.
Parafinas 37.79 324
Isoparafinas 33.02 21.9
Olefinas 0.35 21.0
Naftenos 19.37 1.7
Aromaticos ASTM-D6730 11.64 7.1
Pesados 0.3 0.6
No identificados 0.03 5.3
Total 100 100
RON ASTM-D2699 53.3 -
MON ASTM-D2700 50.7 -
indice de octano (RON+MON)/2 52.0 -
Analisis de iones, ppm peso
Cloro 1.46 -
Flaor ASTM-D4327 <01 -
Bromo <0.1 -
METALES:
Fierro, ppm 0.29 0.03
Cobre, ppm < 0.005 2.61
Sodio, ppm IMP-QA-006 1.04 0.3
Arsénico, ppm <0.05 < 0.005
Diolefinas, %vol 0 2-6

Tipicamente, la nafta de coque contiene de 10 a 20 veces mas azufre y tiene altos niveles de
olefinas, nitrégeno y silice, comparada con la nafta primaria (Breivik & Egebjerg, 2008). El origen
de la silice se remonta a la incorporacién de aditivos a la carga pesada a la coquizadora, pues,
debido a la formacion del gas, se afiaden siliconas a los tanques de coquizacién para minimizar
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el espumamiento. El exceso de siliconas se descompondra térmicamente, originando geles de
silice, los cuales se destilan en el corte de la nafta y son arrastrados aguas abajo junto con la
nafta de coque, complicando severamente el proceso de tratamiento debido a que los
compuestos de silice se ha comprobado que envenenan el catalizador de hidrotratamiento (lo
pasivan) irreversiblemente.

En la nafta de coque, la presencia de olefinas es el resultado de las reacciones a muy altas
temperaturas en la coquizadora. Adicionalmente, como subproducto, ahora también se
encuentran presentes diolefinas, las cuales afaden un serio problema adicional, pues, a altas
temperaturas en los lechos de los reactores (como es el caso de los reactores de
hidrotratamiento), las diolefinas tienden a polimerizar, provocando altas caidas de presion y el
eventual taponamiento de los reactores de lecho fijo. Existen plantas en Estados Unidos (ej.
Refineria Valdez, CA) que han sufrido taponamiento de la planta debido a este fendmeno.

1.3.3.Compuestos contaminantes en las naftas

a) Compuestos de azufre:

Los compuestos de azufre presentes en los diferentes cortes del petréleo pueden llegar a ser
muy diversos. La concentracion puntual de estos compuestos es determinada mediante un
analisis experimental de especiacion de azufre para las muestras de nafta amarga mediante el
método ASTM D-5323.

En el caso de las naftas primarias, aquellos compuestos que se han identificado son los
siguientes (R y R’ es un grupo alquilo que puede partir desde un CHs):

Tabla 1.8. Especies de azufre presentes en la nafta

ESPECIE ESTRUCTURA T. EBULLICION % de azufre
MOLECULAR (°C) por especie
Acido sulfhidrico -60 6.0
H2
Mercaptanos _C_ >35 1.2
H.C
Sulfuros T > 37 0.2
Tiofeno { \' ) 84 4.0
Disulfuro T > 108 5.0
Alquil-tiofenos @/ 115 - 182 83.6
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Illustracion 1.7. Relacion entre la reactividad y el tamano de los principales compuestos de azufre (Zhao, 2009)

Para determinar puntualmente las especies de compuestos de azufre y la proporcién en que se
encuentran presentes en la nafta, se requiere llevar a cabo una especiacion de compuestos de
azufre.

Los compuestos de azufre contenidos en la nafta son funcién del punto de ebullicion inicial y final
del corte; como es posible apreciar en la ilustracion 7, a medida que se incrementa el peso
molecular y la temperatura de ebullicién de los hidrocarburos, aumenta también la complejidad y
el tamafo de los compuestos de azufre. De tal manera que una nafta no presenta las mismas
especies de azufre que el diésel y, al mismo tiempo, los compuestos de azufre que corresponden
al corte de las naftas resultan mucho mas simples y a su vez son mas reactivos ante los
catalizadores de hidrotratamiento que aquellos presentes en el corte del diésel.

El azufre es un componente que resulta imperativo remover de los hidrocarburos, pues, en los
ultimos afios, el interés por obtener combustibles con bajo contenido de azufre ha ido creciendo
como resultado de nuevas regulaciones medioambientales para las emisiones de SO, a la
atmosfera. (Dickson, Hussain, & Kumpf, 2016) Otra razén por la que es de vital importancia la
desulfuracion de las naftas es que el azufre, incluso en concentraciones muy bajas, envenena
los metales nobles que se encuentran presentes en los catalizadores de la Reformadora de
Naftas, donde posteriormente se mejora la calidad de las naftas. (Beychok, 2013)

Por esta razon, las naftas deben ser hidrodesulfuradas (HDS) en el proceso de
hidrotratamiento (HDT).
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b) Compuestos de nitrégeno:

Se ha determinado que los compuestos que contienen nitrégeno contenidos en el corte de las
naftas corresponden a los que se muestran a continuacion:

Tabla 1.9. Compuestos de nitrégeno presentes en la nafta

ESPECIE ESTRUCTURA MOLECULAR T. EBULLICION (°C)
Piridina | > 115
=

Pirrol Z/ | \B > 129
H
NH2
Anilina ©/ > 184

Para determinar puntualmente las especies de compuestos nitrogenados y la proporcion en que

se encuentran presentes en la nafta, se requiere llevar a cabo una especiacién de compuestos
de nitrégeno.

“Un contenido alto en nitrogeno representa un serio peligro para los catalizadores, pues
aquellos compuestos organicos nitrogenados son los causantes de envenenamientos en los
catalizadores utilizados en el procesamiento posterior.” (Gary & Handwerk, 1980)

Reactividad

N o«
N s
Oy
//©/
) =
DOPUR

\

Incremento en tamario y dificultad para desnitrogenar
Ilustracion 1.8. Relacion entre la reactividad y el tamano de los principales compuestos de hidrocarburos nitrogenados

El nitrégeno debe ser removido de la nafta, sobre todo, para prevenir la desactivacion irreversible
de catalizadores como aquellos utilizados en procesos de reformacion catalitica, como es el caso
de los catalizadores de platino usados en la reformadora de naftas. Ademas, en el proceso que
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se lleva a cabo en la reformadora de naftas se usa cloro (Cl) como promotor de acidez (Castro,
Scelza, & Parera, 1981), lo cual implica que la presencia de compuestos de hidrocarburos
nitrogenados (o de amoniaco) originara sales de amonio que produciran incrustaciones en la
metalurgia de la planta, ademas del eventual deterioro y taponamiento de las tuberias (M. Little,
1985).

Por esta razén, las naftas deben ser hidrodesnitrogenadas (HDN) en el proceso de
hidrotratamiento (HDT).

c) Olefinas:

Las olefinas (CnH2:) 0 alquenos son hidrocarburos insaturados (presentan enlaces dobles
carbono-carbono). Su presencia en la nafta primaria es practicamente despreciable y poco
comun, mientras que en la nafta subproducto proveniente de otros procesos presenta una
cantidad considerablemente mayor de olefinas en su composicion. La formacién de olefinas es
el resultado de una serie de reacciones de conversion que se llevan a cabo a altas temperaturas
(craqueo térmico); dichas condiciones de temperaturas son alcanzadas en el proceso de
coquizacion retardada.

Tabla 1.10. Algunas olefinas presentes en la nafta de coque

OLEFINA ESTRUCTURA
Propeno /\
1-Penteno NN
1-Metilciclopenteno Q—
Ciclohexeno @

Hepteno NN

Octeno /\/\/\\\/

2,4-Dimetil-1-Hepteno )\/LA
=

Para determinar puntualmente las especies de olefinas y la proporcidon en que se encuentran
presentes en la nafta, se requiere llevar a cabo un analisis PIONA, como se mencion6 antes.

“El nUumero de bromo esta relacionado linealmente con el contenido de olefinas determinado
mediante un analisis con indicadores fluorescentes (ASTM D-1319).” (Yui, 1999)
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Como es posible apreciar en el grafico siguiente:

Grafico 1.2. Relacidn entre el contenido de olefinas y el numero de bromo (Yui, 1999)

35
E 30 TS
o\o .o.
@ 25 ue
g R*=0.97 ..’,.- P
T 20 LIl
o LR 2
% -°...
5 15 ...‘
.-9 3.’.
& 10 Lo
£ xS
8 . ..'..’
° oo"...’
0 ¢
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50
No. de Bromo, g/100g (ASTM D-1159)

De no llevarse a cabo el debido proceso de saturacién de olefinas, las olefinas en la gasolina
ocasionan la formacion de gomas en contacto con el aire, asi como un incremento considerable
en la presion de vapor de la nafta, lo cual se traduce en un poder antidetonante del combustible
muy pobre, perjudicando el numero de octano y la calidad general del combustible, ademas de
propiciar emisiones de hidrocarburos formadores de ozono.

Por esta razon, las naftas deben atravesar un proceso de saturacion de olefinas durante el
hidrotratamiento (HDT).

d) Diolefinas:

Se trata de hidrocarburos doblemente insaturados (presentan dos dobles enlaces carbono-
carbono en su estructura quimica C,Hz.-2). De manera similar a las olefinas, la formacion de
diolefinas es el resultado de una serie de reacciones de conversion que se llevan a cabo a muy
altas temperaturas, alcanzadas en el proceso de coquizacion retardada.

Tabla 1.11. Algunos dienos (diolefinas) presentes en la nafta de coque

. . T. EBULLICION
Férmula quimica Nomenclatura °C)
CsH1o 2,4-hexadieno 82
CsH1o Metil 1,3-ciclopentadieno 42
CsH1o 3-metil, 1,3—pentadieno 53
C7H+2 4-metil, 1,4-hexadieno 64
CsH14 2,4-dimetil, 1,4-hexadieno 82
CsH14 3-metil, 1,4-heptadieno 95
CsH14 2,5-dimetil, 1,3-hexadieno 114
CoH1e 2-metil, 3 etil, 1,3-hexadieno 136
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Para determinar puntualmente las especies de diolefinas y la proporcion en que se encuentran
presentes en la nafta, se requiere llevar a cabo un analisis PIONA.

Entre los diversos estudios llevados a cabo por (Yui, Removing diolefins from coker naphtha
necessary before hydrotreating, 1999), se ha demostrado mediante la prueba en plantas piloto
que la presencia de diolefinas conduce rapidamente al taponamiento del reactor cuando se opera
a temperaturas tipicas de un reactor de hidrotratamiento de naftas (270-300 °C). El potencial
para polimerizar y formar gomas de las diolefinas es muy superior al de las olefinas: Con base
en lo reportado por (Breivik & Egebjerg, Novel Coker Naphta Hydrotreating Technology, 2008),
las diolefinas presentan una tendencia a polimerizar casi 300 veces mayor a las olefinas.

Las diolefinas, a diferencia de las olefinas, presentan una reactividad que permite saturarlas a
temperaturas inferiores (160-200 °C), por lo que en los diferentes esquemas de refinacion
alrededor del mundo se ha optado por saturar las diolefinas en un reactor independiente, previo
a su integracién a un reactor de hidrotratamiento convencional (Yui & Chan, 1992).

Algunas refinerias, de manera alternativa, han optado por procesar la nafta de coque junto a la
gasolina proveniente de la FCC, debido a su alto contenido en azufre. Esto ofrece una alternativa
para la nafta de coque, con la desventaja de que la capacidad del postratamiento de gasolinas
de la FCC se vera reducida, pues se integra la nafta de coque a la alimentacion a dicha planta
(Lengyel, Szabolcs, & Hancsék, 2009).

Como regla general, es de esperarse la presencia de diolefinas en la nafta de coque y su
contenido puede estimarse mediante la siguiente relacion:

No.de dienos X Masa molecular de la nafta

9 de diolefi =
¥opeso de diolefinas Masa molecular del yodo

(Yui, 1999)

El numero de dienos puede ser determinado mediante una valoraciéon usando anhidrido maleico
mediante el método ASTM UOP 326-08 (UOP, 2008). La masa molecular del yodo (l2) es 253.84
g/mol. La masa molecular tipica de una nafta producto es entre 90 y 105 g/mol
(aproximadamente). Como regla de dedo, el contenido de diolefinas (%peso) es alrededor de la
mitad de numero de dienos.

NN X

1,3 pentadieno (dieno conjugado) 1,4 pentadieno (dieno no conjugado)
Ilustracion 1.9. Dienos conjugados y no conjugados

Por esta razon, la nafta de coque debe atravesar un proceso de saturacion de diolefinas
durante el hidrotratamiento (HDT).
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e) Silice, metales y iones:

En el corte de las naftas, pueden encontrarse varios contaminantes, como compuestos
organometalicos, iones de sodio, cloro, flior y bromo. A nivel fisico, los metales y iones se
presentan en compuestos salinos y organometalicos depositados en el extrudado del catalizador.
Estos pueden obstruir los poros externos y espacios intersticiales en los lechos cataliticos,
reduciendo su porosidad y, como consecuencia, su area superficial y actividad de manera
irreversible. Lo mismo ocurre con la silice, sulfatos y cloruros.

El principal problema con los metales (como hierro, cobre) es su actividad catalitica a las
temperaturas del proceso de hidrotratamiento y en procesos subsecuentes como la reformacion
catalitica y la isomerizacion. Esto conlleva a la interaccion entre los metales y los catalizadores
de NiMo (niquel y molibdeno) y de platino empleados en el hidrotratamiento y en la reformadora,
respectivamente, provocando la desactivacion irreversible de los catalizadores, eliminando la
posibilidad de su regeneracién. El fendmeno principal esta relacionado con la propension de las
zeolitas y aluminas a permitir la sustitucion de especies metalicas en sus estructuras cristalinas
en una quimisorcién. Algunas interacciones entre el substrato del catalizador y los metales y
gases reactivos derivan en la degradacion fisicoquimica del catalizador. En el caso de las
zeolitas, una consecuencia

importante es la pérdida de Polidimetilsiloxano
sitios acidos, desactivando CH, CH, CH, CH, CH, CH,
irreversiblemente el material. | | | | | I
H,C—8i—0—8i—0—S8i— -+ +++—5i—0—=8i—0—S8i—CH,

Ademas, en la nafta de coque, | | | | | |

, o H,C H,C H,C H.C H,C H.C
hay presencia de silice. Como
se mencion®d antes, este
proylene de 'agentes Hexametilciclotrisiloxano Octametilciclotetrasiloxano
antiespumantes  (siloxanos)
inyectados en los tanques de He s Hsc\
coquizacién de la planta de o~ ~No Hc, o—s—CH
coquizacion retardada, | | Ny o

, e H.C— __CH, -
destinados a minimizar el H,C™ | |
espumamiento y evitar errores H.C CH, N 7\
en la medicion de nivel (Pérez, He \_O CH,
et. al., 2012). 7 CH,
Ilustracion 1.10. Descomposicion del siloxano empleado como agente

Es esencial eliminar estos antiespumante

componentes de las naftas, ya
que su presencia en motores de combustion y calentadores a fuego directo conlleva problemas
de corrosiéon y emisiones téxicas.

Por estas razones, las naftas deben ser hidrotratadas (HDT) y despojadas totalmente de
compuestos organometalicos, ionicos y de la silice.
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CAPITULO 2. HIDROTRATAMIENTO

El hidrotratamiento consiste en el mejoramiento de la calidad de los diversos productos de valor
de hidrocarburos de una refineria, eliminando contaminantes para su incorporacion en procesos
subsecuentes.

Es empleado para la eliminacion de contaminantes (azufre, nitrégeno, silice, metales, olefinas,
diolefinas y aromaticos) de las naftas. Consiste en un conjunto de sistemas cataliticos selectivos,
ubicados en reactores de lecho fijo. Emplea hidrégeno como reactivo y condiciones de operacion
(presion y temperatura) especificas para obtener productos con mayor pureza, estabilidad y, por
lo tanto, mayor valor.

En el caso de los diferentes tipos de naftas en una refineria, como se presenté anteriormente,
existe un amplio rango en el contenido y tipos de contaminantes que son inherentes a las naftas.
De manera general, los contaminantes deberan ser reducidos a los niveles requeridos para poder
ser integrados a la cadena de valor de las plantas de proceso aguas abajo. En el diagrama
siguiente se presenta el cambio fisicoquimico que tiene como objetivo el hidrotratamiento. En el
caso de la carga, el valor minimo en los contaminantes esta referido a un valor tipico en la nafta
primaria, mientras que el valor maximo es representativo de la nafta de coque.

AZUFRE
(400-14000 ppm)

AZUFRE
(0.5 ppm max)

v

NITROGENO NITROGENO
(1-300 ppm) @) (0.5 ppm méx)
>
-
L
OLEFINAS — OLEFINAS
(0-40 % peso) p— (0 % peso)
=
DIOLEFINAS < DIOLEFINAS
(0-6 % peso) (' (0 % peso)
|6 .
SiLICE 4 siLICE
(0-15 ppm) =) (0 ppm)
I

METALES (hierro, sodio, etc.)
(0-5 ppm)

METALES (hierro, sodio, etc.)
(0 ppm)

Diagrama 2.1 Nivel de contaminantes en la carga y productos del hidrotratamiento de naftas
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2.1 Reacciones de hidrotratamiento

Las diferentes reacciones que tienen lugar en el proceso de hidrotratamiento dependen del tipo
de contaminantes presentes en las naftas; de manera general, las reacciones de HDS, HDN,
saturacion de olefinas y diolefinas son todas exotérmicas y se reporta en la literatura que
corresponden a modelos cinéticos de pseudo primer orden. (Yui, 1999)

Las reacciones de hidrotratamiento presentan diferentes niveles de reactividad dependiendo de
la naturaleza quimica de los contaminantes; en funcién de la reactividad de cada tipo de
compuesto, es posible determinar el orden y la selectividad del sistema catalitico, asi como las
condiciones de operacién para el tratamiento de cada conjunto de compuestos contaminantes.

REACTIVIDAD

|
< I
|
DIOLEFINAS NITROGENO 1 E
< | < -~
_ | 2
AROMATICOS Z
« 1 g
) SiLICE | ' 9
‘ | §:
AZUFRE i
+ I:
o
150 °C °
TEMPERATURA 330°C

Diagrama 2.2. Reactividad vs Temperatura de los diferentes contaminantes en procesos de hidrotratamiento
a) Reacciones de hidrodesulfuraciéon (HDS):

Las siguientes son algunas de las reacciones tienen lugar en la durante el proceso HDS:

Mercaptanos Disulfuros
RSH+ H, —» RH + H,S RS, + 3 H, > 2RH + 2 H,S
Sulfuros Tiofenos

R,S+2H, > 2RH + H,S
ﬂ\ /7 + 4H, —= CHyy + H;S

Alquil tiofenos

\@/\ + 4H, —= GC/Hy + H,S
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Los hidrocarburos que se obtienen como producto de los procesos de HDS varian dentro de un
esquema de reaccion, segun sea la especie que reacciona:

@% \\_/_"/—/‘ = /7 \

Tiofeno

(rapido) - (rapido)
+H, +H

2

/\/

n-butano

Conviene destacar que, como subproducto de la HDS, se produce una olefina que,
posteriormente sera saturada hasta formar una parafina; esta parafina se integrara a la mezcla
de hidrocarburos. En el caso del tiofeno, se producira n-butano (n-C), el cual sera integrado al
LPG; en el caso de tiofenos sustituidos, como el metil-tiofeno, producira n-pentano (n-Cs) que se
integrara a la nafta ligera y sucedera de manera analoga con sustituyentes mas grandes (Cs+ Cs
tiofeno).

En el proceso de HDT, como se menciond anteriormente, se producen gases como subproducto.
Estos gases pueden estar mezclados en naftas inestables provenientes de otros procesos,
producirse mediante descomposicidon térmica y ser subproductos de las mismas reacciones de
HDT. Si la nafta de carga presenta en su destilacion D86 una temperatura inicial < 40 °C, indica
que hay presencia de propano y butano.

La presencia de mercaptanos, sulfuros y disulfuros en las naftas seran fuentes de hidrocarburos
parafinicos de diversos pesos moleculares, pudiendo llegar a formarse metano, etano y propano
en el proceso de HDS. Estos compuestos seran gases incondensables que formaran parte del
gas amargo producido en la planta de hidrotratamiento.

Como se presentd en la tabla 1.8, entre los compuestos de azufre presentes en la nafta se
encuentran pequenas cantidades de sulfuros y disulfuros, por lo que la produccién de gases sera
proporcionalmente pequefia, llegando a ser incluso despreciable (< 0.5% peso). La cantidad neta
de los gases formados (metano, etano, propano) puede ser determinada estequiométricamente
si se cuenta con datos de la especiacion de azufre que presente puntualmente los compuestos
de azufre. A manera de ejemplo, se presenta la reaccion de desulfuracion de un disulfuro
identificado en el corte de las naftas, destacando la formacion de los hidrocarburos ligeros:

/\
HSC/\/ ~ /CHg +3H2 B —— H3C CH3 + CH4+2H28

Metil propil disulfuro Propano Metano
(Teb =154 °C)
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b) Reacciones de hidrodesnitrogenacién (HDN):

Las siguientes son algunas de las reacciones que tienen lugar en el proceso de HDN:

Piridina
N
X
+5H, — CgH,, + NH,
_Z
Pirrol
H

N

ﬂ\ /7 +4H2 I C4H1O+NH3

Conviene destacar que, como subproducto de la HDN, se producen parafinas, como se menciond
en el caso de la hidrodesulfuracién. Dependiendo del tamano del hidrocarburo resultante, se
integrara con el gas amargo, el gas LP, con la nafta ligera o con la nafta pesada.

c) Reacciones de saturacion de olefinas (HDOI):

De manera general, las reacciones de saturacion de olefinas tienen lugar de la siguiente manera.

H H H H
|

H,c—C—C—C=C—CH; + H, —> H,C—
I
H H

H H H
|
—C—C—C—CH,
1
H H H

TT—Q—IT

Por cada insaturacion, estequiométricamente se emplea una molécula de hidrégeno para saturar
las moléculas de olefinas y formar parafinas.

d) Reacciones de saturacion de diolefinas (HDDio):

Las reacciones de saturacion de diolefinas se llevan a cabo en dos etapas, consumiendo una
molécula de hidroégeno por cada insaturacion:

1. Saturacion de la diolefina para formar una olefina.
2. Saturacién de la olefina para formar una parafina.
H H H H

I

I [ |
H,—C=C—C==C—CH, + H, ~— =

H H H H H H H H

[ [
H30—(|3—C|:—C—C—CH3 + H, — H,C—C—C—C—C—CH,

(R

H H H H H H
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Es importante definir adecuadamente las especies quimicas que se presentan, sobre todo en el
caso de las diolefinas, pues la reaccion de hidrogenacion (saturacion con hidrégeno) es
altamente exotérmica. Una respuesta a la pregunta de ;qué tan exotérmica es la reaccion?
Implicaria indicar el tipo de dienos que se presentan en las moléculas, es decir, si estos son
conjugados 0 no conjugados.

La interaccion entre dobles enlaces conjugados presenta una mayor estabilidad que los sistemas
con dobles enlaces no conjugados (aislados) debido a que los dobles enlaces interaccionan entre
si cuando estan separados por un enlace simple, a diferencia de los enlaces dobles aislados,
separados por dos 0 mas enlaces simples.

En el caso de los dienos no conjugados, el calor de hidrogenacion es cercano a la suma de los
calores de hidrogenacion de los dobles enlaces individuales; por ejemplo:

Compuesto Estructura Calor de reaccion

Penteno NN AH°= -30,000 kcal/kmol
1,4-pentadieno VAN AH®= 60,200 kcal/kmol

llustracion 2.1. Calor de reaccion de hidrogenacion en enlaces simples y dienos no conjugados

Para comparar la estabilidad relativa de dos alquenos, uno conjugado y uno no conjugado, es
posible medir el calor desprendido en la reaccion de hidrogenacién, por ejemplo:

= El calor de reaccién de hidrogenacion del 1,4-pentadieno (dieno no conjugado) es de -
60,200 kcal/mol.

» El calor de reaccion de hidrogenacion del 1,3-pentadieno (dieno conjugado) es de -57,400
kcal/mol.

Esta cantidad de energia se debe disipar en los reactores durante el proceso de saturacion de
diolefinas. Para garantizar un disefio adecuado, seria conveniente asumir que la cantidad de
energia a disipar esta referida al compuesto que libera mas energia durante la reaccion.

e) Reacciones secundarias:

Como es comun en un sistema de reacciones donde en una mezcla interactuan una cantidad
inmensa de componentes, existe la posibilidad de que reacciones secundarias tengan lugar junto
a las reacciones principales; estas reacciones alternas pueden considerarse como indeseables
si su presencia tiene un impacto negativo en el proceso (i.e. coquizacién y desactivacion
acelerada del catalizador y taponamiento de la planta).

= Saturacion de aromaticos (HDAr):

A diferencia de la remocién de azufre y nitrdgeno, la saturacion de compuestos aromaticos
presentes en la nafta no es parte del objetivo primario del hidrotratamiento; estas reacciones de
desaromatizacion se dan de manera inherente a las condiciones fijas de presion y temperatura
tipicas del proceso.
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Es importante considerar una ligera desaromatizacion (1.5 — 3%) en el proceso, pues la
saturacion de aromaticos representa un consumo quimico del hidrégeno disponible para las
reacciones principales del proceso.

Principalmente, en las naftas se encuentran presentes compuestos aromaticos como el benceno,
tolueno, etilbenceno y la mezcla de xilenos (orto-, meta- y para-) que, al saturarse, formaran
naftenos.

Y,
O

S P
| +3H, —
\\//// S~
|/’§\\/ I~
+3H —_—
N 2 N

Posteriormente, los anillos nafténicos, a las condiciones de operacion sufriran un rompimiento o
“apertura”, formando una parafina.

O_.M/_FNL+/\[A

Formacion de cloruros de amonio e hidrosulfuro de amonio:

En las refinerias, se han identificado algunas fuentes de cloruros que pueden llegar hasta el
proceso de hidrotratamiento:

o La mezcla de hidrocarburos que se alimenta a la planta puede contener trazas de
cloruros.

o El gas rico en hidrogeno, producto de la reformadora de naftas, arrastra cloruros
que se forman como subproducto del proceso que tiene lugar en ella; aunque este
gas pasa a través de guardas de cloruro, un error puede conducir los cloruros
hasta el proceso de hidrotratamiento.

o Elagua de lavado puede contener cloruros si durante su pretratamiento hay algun
problema.

Las reacciones que originan estas sales de amonio son:
Formacion de cloruro de amonio: NH; + HCl - NH,Cl |

Formacion de hidrosulfuro de amonio: NH; + H,S - NH,HS |
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Como se menciond en la seccidon de contaminantes de nitrogeno, la formacion de sales de
amonio puede generar incrustaciones en las tuberias y equipos de proceso y el eventual
taponamiento de la planta.

= Polimerizacion y formacion de gomas (en nafta de coque):

En la planta de coquizacién retardada se emplean temperaturas superiores a los 400°C; las altas
temperaturas y la descomposicion de los multiples componentes son fuentes de radicales libres.
En la nafta de coquizacion, las diolefinas presentes tienen una tendencia alarmantemente alta a
polimerizar a temperaturas elevadas (entre 250-320 °C), a través del siguiente proceso:

n
1,3 butadieno Polibutadieno

Rad'NW NN

Adicionalmente, la presencia de azufre (S), a condiciones de altas temperaturas, puede llevar a
los polimeros a formar estructuras reticulares mediante un endurecimiento a través del proceso
conocido como vulcanizaciéon, formando gomas (o cauchos), como se muestra a continuacion:

A T S Y " T g

NN X
P VS NI
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2.2 Variables de proceso en el sistema de reaccion

2.2.1 Temperatura

100 La temperatura es una de las variables mas
P =30 bar importantes para cualquier reaccién. Con el
380 - incremento en la temperatura del proceso, la
= cantidad de contaminantes en los productos de
% . hidrotratamiento se reduce. El control de esta
2 variable a la entrada del reactor de hidrotratamiento
8 es primordial para cumplir con las especificaciones
%40- de los productos. Temperaturas mas altas
gm —@— LHSV=1h" incrementaran la constante de reaccion y
£ 50 4 —A— LHSV =2 h:: mejoraran la cinética; temperaturas excesivamente
: tﬂg;i? altas, producirdn coquizacién y desactivaran

oL . . ' térmicamente los catalizadores.

200 220 240 260 280

Temperature (°C) Efecto de la temperatura en HDS.

Grafico 2.1. Efecto de la temperatura sobre el tiofeno. El efecto de la temperatura sera diferente para cada

(Doukeh, et. al., 2017) tipo de contaminantes, en el caso de los

compuestos de azufre (usando el tiofeno como

compuesto modelo debido a su alta complejidad para desulfurar) se puede observar en el grafico

2.1 que el rango de temperatura necesario para desulfurar al nivel requerido se encuentra por
encima de los 280 °C.

Para estimar de manera precisa la temperatura de operacion, se puede optar por realizar pruebas
en plantas piloto, o bien, a través del modelo cinético que corresponda al proceso de
desulfuracion.

Efecto de la temperatura en HDN.

De igual manera, para llevar a cabo procesos de desnitrogenacion, se pueden determinar
diferentes rangos de temperaturas que resultan favorables para el hidrotratamiento.

Para los compuestos nitrogenados presentes en
las naftas, en el grafico 2.2 se observa que la
temperatura empieza a tener un efecto
relevante sobre el contenido de nitrégeno a
partir de los 220 °C y se alcanza un contenido
de nitrégeno minimo en el rango de temperatura
préximo a los 280 °C.

5oL @ Test2AMP 1.21H8W) .
[ imTest2(4MPx2ALHSY; |

S A R e R ' ;

Product nitrogen content, ppm{wt)

- )

ol _
140 160 180 200 220 240 260 280 300
ABT, °C. )

Gréfico 2.2. Efecto de la temperatura sobre compuestos de
nitrégeno presentes en la nafta (Yui, 1999)
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De manera mas precisa, en el grafico 2.3 es 20
posible apreciar la reduccion de nitrogenados 19
en un rango optimo por encima de los 270 °C;
lo cual coincide con el rango de temperatura
requerido para llevar a cabo las reacciones de
desulfuracién; por lo que el reactor de
hidrotratamiento de naftas primarias debe de
operar en un rango de temperaturas mayor o 20 =30
igual a 270 °C. 131 440 @50

12 T T T T
200 220 240 260 280 300

18

17
16

{

15

Nitrogen content, ppm

LHSV, cm3/cm3cath

14

Temperature, °C

Gréfico 2.3. Efecto de la temperatura sobre los
compuestos de nitrogeno presentes en la nafta (Lengyel,
Szabolcs, & Hancsok, 2009)

Efecto de la temperatura en HDAr.

Adicionalmente, los aromaticos presentes en la nafta primaria seran saturados en el proceso de
hidrotratamiento. La temperatura de operacion tendra un efecto relevante en la
desaromatizacion.

28

{1{amea; 241H8V)  E| efecto mas relevante en el proceso de

oot (4 MPe; 24 LHSY) tizacion i | |
Tet1s M2 4uigy  €Saromatizacion tiene lugar en el rango
O Test 14 MPa; 1.21H8Y)  de temperaturas alrededor de los 280 °C,

'@ Test 2 (4 MPa; 1.2 LHEYY . .
. E.mmm, como puede apreciarse gn _eI grafico 2.4,
: e lo cual es bastante similar al rango
observado en el caso de los procesos de

remocion de azufre y nitrégeno.

Product aromatics content, wt %

290 . - " :
140 160 180 200 220 240 _260 - 280 300
' ) ABT, °C. . :
Gréfico 2.4. Efecto de la temperatura sobre los aromaticos
presentes en la nafta. (Yui, 1999)
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Efecto de la temperatura en HDOI.

En el caso de la nafta craqueada proveniente 70

de la coquizadora, como se mostré '
anteriormente en la tabla 1.7, presenté un 21
%vol. de olefinas; este valor puede alcanzar
un valor maximo de hasta 38 %vol.

\ Test 1 (3 MPa; 2.
B Test 1(4 MPa; 2.4 LHSY)

Las reacciones de saturacion de olefinas "_‘-'f'g.@tmT{swa;2.mtsv')_

-1 O Test 1 (4MPa; 1.2 LHSV) J
1@ Test2 (4 MP2; 1.21LHSY)
10 £ | g Test 2 (4 MPa; 2ALHSY) -+

presentan una tendencia a favorecerse con la
temperatura, observandose en el grafico 2.5

Product bromine no., g/100 g

e

que las olefinas empiezan a saturarse o b2 s
significativamente a temperaturas por encima 40 160 180, 200 AB?fz?C 240 260 20
de los 210 °C y alcanzan la mayor saturacion Gréfico 2.5. Efecto de la temperatura sobre el nimero de bromo
por encima de los 270 °C. (olefinas). (Yui, 1999)

Efecto de la temperatura en HDDio.

La nafta proveniente de la coquizadora presenta un porcentaje de diolefinas de entre 2 a 6 %vol.,
como se presentd en la tabla 1.7. Las diolefinas deberan ser saturadas en su totalidad; sin
embargo, estas no pueden ser procesadas a temperaturas mayores de 240 °C; a diferencia del
resto de hidrotratamientos que se han mencionado en esta seccion, las diolefinas se polimerizan
si se exponen a temperaturas del rango de entre 270 y 280 °C, formando gomas.

Debe recordarse que las diolefinas se miden en funcién del nimero de dienos, o bien, del nimero
de anhidrido maleico (por la metodologia empleada).

5ET(3 MPa; 2.4 LHSY) Como se muestra en el grafico 2.6,
1(4MPa; 241H8V) las diolefinas son tan reactivas que

| 19 Test 1(5 MPa; 2.4 LHSY) .
o Tes1 (8 WPs; 1.2 LHSY} empezaran a saturarse desde

E’ | 1 | @ Test2(amps;1.2008%)  temperaturas muy bajas, alcanzando
§ jmTest2 (AMP%24LH8Y) una reduccion significativa en el
b e ~ numero de dienos a temperaturas de
% entre 160 y 220 °C; esto resulta
a favorable, pues abre la posibilidad de
saturar las diolefinas en un rango de
: temperaturas seguro y que no
a0 240 260 280 ._ 300 propicie su polimerizacion.
Grafico 2.6. Reduccion del numero de dieno en funcion de la temperatura.
(Yui, 1999)
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Efecto de la temperatura en HDSi.

La silice debera ser removida de la nafta proveniente de
la coquizadora en guardas de silice, las cuales son sitios
cataliticos que seran “sacrificados” para retener la silice,
garantizando la posibilidad de remover la silice durante
todo el tiempo de operacion planteado para el reactor de
hidrotratamiento en su disefo.

La temperatura tiene efecto en este proceso, pues de
esta variable depende la actividad catalitica de los
metales presentes en el catalizador.

Pruebas en plantas piloto han demostrado que a
temperaturas menores a 250 °C no se consigue una
remocion considerable de silice, por lo que este proceso
tendra lugar junto a la HDS, HDN, HDAr y HDOI, a las
condiciones de temperatura caracteristicas de esos
procesos.

Si capacity of TK-437

Si on spent catalyst, %

I l |

Temperature, °C

Gréfico 2.7. Efecto de la temperatura sobre la
retencion de Silice en el catalizador comercial TK-437
de Topsoe. (Breivik & Egebjerg, 2008)

De esta manera, se determina que la seccion de reaccion para una nafta primaria requiere de un
solo reactor, mientras que la nafta de coque requerira dos reactores que operan a diferentes
condiciones de temperatura para lograr la saturacion de diolefinas a baja temperatura (160-220
°C) vy el resto de los procesos de hidrotratamiento a altas temperaturas de entre 270 °C y no mas
de 330 °C, pues en diversos experimentos llevados a cabo por Breivik, et. al. (2008) se ha
observado que a temperaturas superiores a los 330 °C se producen reacciones de recombinacion
entre olefinas y H»S para formar mercaptanos, especialmente durante el hidrotratamiento de
nafta de coque debido a la alta concentracion de olefinas y sulfuros organicos.

N N

H,S/H,

@T>330°C )\/v

Illustracion 2.2. Recombinacion del 1-hexeno con la mezcla de H2S/Hz, produciendo 1-, 2- y 3-hexanotiol
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2.2.2 Presion

Uno de los principales parametros que deben definirse es la presion requerida para el sistema
de reaccion, la cual involucra de manera implicita la presién parcial del hidrégeno presente en
el sistema. Debajo de una presién parcial de hidrégeno determinada, resulta imposible reducir el
contenido de nitrdgeno y de olefinas presentes en las naftas, incluso cuando se incrementa la
temperatura, como puede apreciarse en el grafico 2.8.

La presion parcial de hidrogeno medida a la salida del reactor es funcion de diversos parametros,
tales como la presion total del sistema, el consumo quimico del hidrégeno, la pureza de hidrégeno
en el gas de recirculacién. (Breivik & Egebjerg, 2008)

= 80 -
€ 40~ = 0 c
= == 10 2
o aidh == 20 5
S <30 . 30 = 60
< . 40 s
o A . 50 ©
D: 20 s
=
2 & 40 -
® 10- s
2 —8— 200°C
" RaE
LHSV =2n" —a— 275°C

270 \\)‘e \
~ Qe"‘)
290 e

0 T T T T T T T
30 35 40 45 50 55 60
Pressure (bar)

50

Gréfico 2.8 Efecto de la presion y la temperatura sobre la remocién

de azufre de las naftas (Lengyel, Szabolcs, & Hancsok, 2009) Gréfico 2.9. Efecto de la presién y la temperatura sobre la

remocion del tiofeno presente en las naftas (Doukeh, et. al. 2017)

80

70 { Temperaure, °C

A partir de los graficos 2.8 y 2.9, es posible
determinar que a las temperaturas tipicas del
proceso (270-300°C), la presidn tiene un efecto

501 | m230 minimo sobre la remocion de compuestos de
40 4250 / azufre, incluso los menos reactivos, como es el
30 - caso del tiofeno, por lo que la presidén no sera la
20] | ®270 '4':_/_/’/: variable determinante en el proceso de HDS de

10 0290

60 *220

Olefin saturation, %

naftas y, por lo tanto, debera seleccionarse el

0 i i , valor mas bajo de presién (25-30 kg/cm?).
15 25 35 45 55

Pressure, bar

Gréfico 2.10. . Efecto de la presion sobre la saturacion de olefinas.
(Lengyel, Szabolcs, & Hancsdk, 2009)
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La saturacion de olefinas es el parametro clave para definir la presién del proceso para la nafta de
coque o mezcla de naftas. Debido a que las reacciones de HDN se llevan a cabo a las condiciones
de HDS y de HDOL, seran estos dos ultimos procesos los que determinen el intervalo de presion
adecuado para el proceso.

Para alcanzar la saturacion total de olefinas, es posible apreciar que la presion requerida sera mayor
o igual a 50-55 kg/cmz. Por lo tanto, para el caso de naftas primarias la presidon de proceso tipica
estard en el rango de 25-30 kg/cm®y para el caso de naftas craqueadas la presidn se situara por
encima de 50 kg/cm?®.

2.2.3 Espacio velocidad (LHSV)

El LHSV (Liquid Hourly Space Velocity) es una variable de proceso empleada para relacionar la
cantidad de catalizador cargada en un reactor con la cantidad de la alimentacion al reactor. Es
inversamente proporcional al tiempo de residencia (h™), por lo cual, un incremento en el LHSV
indica un menor tiempo de residencia. Este se estima de la siguiente manera:
LHSV = flujo volumétrico total de corrlent.e liquida de carga (=]h-1
volumen total de catalizador

Ademas del LHSV, el WHSV (Weight Hourly Space Velocity) involucra la densidad del
hidrocarburo que entra como alimentacién al reactor, ademas de |la densidad del catalizador, la
cual depende de la manera en que se llena el reactor con el catalizador. Este puede llenarse con
manga, lo cual implica verter el catalizador de manera ordenada dentro del reactor, o bien, el
catalizador puede introducirse al reactor mediante un /lenado denso, el cual comprime
ligeramente el catalizador dentro del reactor para que ocupe un menor volumen, reduciendo asi
mismo el tamafo del equipo.

Phidrocarburo

WHSV = LHSV[=]hn"?

pcargado del catalizador

En el gréfico 2.1 es posible apreciar el efecto del LHSV para la conversién del tiofeno presente
en la nafta. De igual manera, en los gréaficos 2.4, 2.5, 2.6 y 2.9, los experimentos realizados para
remover otros tipos de contaminantes de las naftas fueron llevados a cabo a distintos LHSV y
permiten apreciar que a menores LHSV se alcanza una mayor conversién, pues el tiempo de
residencia se incrementa.

De manera general, para el intervalo de LHSV de entre 1y 2.4 h™' no hay un cambio considerable
en la conversién de los contaminantes para aquellos graficos que incluyen condiciones de
temperatura y presion seleccionados previamente, por lo que este intervalo no representa una
mejora considerable para el proceso. Por lo tanto, el rango de LHSV para el proceso de HDT de
naftas se establecera entre 2.4y 6 h™.
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2.2.4 Relacién hidrégeno/hidrocarburo

A través de la relacién hidroégeno/hidrocarburo (H2/HC) se pretende cumplir principalmente los
siguientes objetivos:

e Mantener el contacto fisico entre el hidrogeno, el catalizador y los hidrocarburos para
asegurar que el hidrogeno estara siempre disponible en abundancia para que las
reacciones se lleven a cabo. Esto también se relaciona con el equilibrio de la reaccion,
pues por un principio tan fundamental como es el Principio de Le Chatelier, el exceso de
hidrocarburo e hidrogeno en el sistema garantizara que la reaccion esté orientada hacia
la formacion de productos y no al contrario.

o Garantizar la presencia de hidrégeno en sitios activos del catalizador para remover el H,S
formado, ademas de minimizar la coquizacion, previniendo la inhibicion del catalizador.

Esta relacién es determinada por el consumo quimico de hidrogeno de las reacciones efectuadas
en el hidrotratamiento, considerando un exceso de hidrogeno que por equilibrio se disolvera en
el hidrocarburo a la salida del reactor; esto, multiplicado por un factor de exceso de hidrégeno de
entre 5y 10 veces el hidrégeno antes calculado (dependiendo del tipo de carga al reactor) para
cumplir los objetivos antes mencionados.

H
RelaciénH—z = (Exceso 5 — 10 veces)(Consumo quimico de H, + H, perdido por dilucion)

Esta relacion se expresa como los metros cubicos normales por barril de carga en el Sl de
unidades, o bien, en pies cubicos estandar por barril de carga en el sistema inglés.
nm3 _std ft3

petacion M2 g
elacion = 1= =1=0

En el caso de las naftas, la relacion de hidrogeno/hidrocarburo oscila entre los 300 std ft3/bbl para
naftas primarias y puede superar los 1500 std ft*/bbl en el caso de naftas craqueadas.

Para resumir las variables de proceso mencionadas en esta seccion, de acuerdo con Bose
(2015), los rangos tipicos de variables de proceso en operaciones de hidrotratamiento se
resumen en la tabla 2.1. Los valores mostrados en la tabla 2.1 corresponden a datos tipicos que
se encuentran de manera publica. Debido al rango tan amplio que presentan, resulta dificil
seleccionar parametros de la tabla 2.1 para plantear el disefio del proceso; sin embargo, ofrecen
una aproximacion de manera general a los parametros de disefio y una alternativa para validar
los rangos que se han seleccionado como propuesta en esta seccién de variables del proceso
determinadas con base en lo reportado en la literatura.

Cabe mencionar que los diferentes licenciadores que ofrecen soluciones de hidrotratamiento en
su carpeta de tecnologia (IMP, Axens, ABB Lummus, Chevron, Exxon Mobil, Texaco, Shell,
Worley/Parsons etc.) pueden diferir o adoptar estas condiciones segun se adapten a la tecnologia
empleada y a la experiencia del ingeniero de procesos en disefios previos de plantas de
hidrotratamiento.
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Tabla 2.1. Parametros de proceso para hidrodesulfuracion (Bose, 2015)

Parametro Naftas (Bose, 2015) Naftas (Propuesta)

Temperatura (°C) 300 — 400 300 — 500
Presion (atm) 35-70 25-55
LHSV 4-10 4-6

Rel. Ho/Hidrocarburo (scf/bbl) 400 - 1000 300 - 1500
Vida del catalizador (afios) 3-10 4-6
Remocién de azufre (%) 99.9 99.9
Remocién de nitrégeno (%) 99.5 99.9

2.3 Catalizadores de hidrotratamiento

Se define a los catalizadores como sustancias que incrementan la rapidez con la que se alcanza
el equilibrio quimico, sin que esta atraviese un cambio quimico. (Thomas & Thomas, 1997)

En todos los procesos de refinamiento de petréleo donde se emplean catalizadores sélidos, estos
se presentan en formas distintas, desde polvos finos (en el caso de la FCC) destinados a
reactores de lecho fluidizado, hasta pellets o extrudados que varian su forma y son empleados
en reactores de lecho fijo, como ocurre en el proceso de HDT:

Esférico Cilindrico Trilobular Tetralobular

llustracion 2.3. Forma de los catalizadores soélidos para hidrotratamiento

Los catalizadores se integran de tres componentes: El promotor, el
metal catalitico y el soporte. Los catalizadores para HDT consisten
en una base porosa de alumina impregnada con diversos metales
combinados en diferentes proporciones. Los metales empleados
son:

Cobalto (Co):
Niquel (Ni):
Molibdeno (Mo):
Wolframio (Wo)

0O O O O

La eleccion del catalizador depende del tipo de carga a la planta y
Hustracién 2.4. Fotografia STM las propiedades que se desean obtener en el producto. De acuerdo
mostrando la morfologia de una  €ON Speight (2000), los catalizadores de cobalto-molibdeno (Co-Mo)
estructura activa NiMoS. (Skyum & son los que se emplean con mayor frecuencia en procesos de HDT
Zeuthen, 2006) de naftas primarias. Los catalizadores de niquel-molibdeno (Ni-Mo)

son empleados cuando se requiere una actividad catalitica mayor
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para la saturacion de compuestos aromaticos polinucleares, saturacion de olefinas y para la
remocion de nitrégeno.

Los catalizadores de Ni-Wo estan orientados a tratamientos con hidrégeno donde se pretende
favorecer el craqueo con hidrégeno (hidrocracking), por o que no suelen emplearse en HDT.

El tamafio del poro del catalizador juega un rol importante en la selectividad y debera ser elegido
cuidadosamente en funcion del propésito designado para el lecho catalitico. Un tamafio de poro
pequeno favorecera las reacciones de HDS, a expensas de la remocién de metales en la HDM.
(Fahim, Alsahhaf, & Elkilani, 2010)

En el caso de un reactor de guarda metdlica o de silice, el cual es empleado para proteger el
catalizador de la deposicion de estos contaminantes, se eligen catalizadores con poros amplios,
pues seran taponados eventualmente debido a la deposicion metalica y de la silice.

En la actualidad, existe una amplia gama de catalizadores comerciales disponibles; los
catalizadores varian en su composicién y selectividad. Los catalizadores de Co-Mo y Ni-Mo son
los mas resistentes al envenenamiento y son los mas empleados a nivel global en aplicaciones
para HDT.

HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS

NAFTA
CARGA NAFTA PRIMARIA CRAQUEADA
OBJETIVO » | wos HDN | vos | HON | HDOI y HDDio

Ni/Mo Ni/Mo
CATALIZADOR» ColMo Ni/Mo Ni/Mo
SELECTIVO Co/Mo Co/Mo

Ni/Mo
CATALIZADOR R : ’
EMPLEADO » | NiMo

Co/Mo

Diagrama 2.3 Seleccidn del tipo de catalizador con base en el tipo de carga y la selectividad del catalizador

Los catalizadores comerciales son ofertados por diversos fabricantes en todo el mundo; dentro
del portafolio de catalizadores que se ofrecen, estos varian en su aplicacién, selectividad,
reactividad, resistencia, composicién y, desde luego, en su precio.
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En su fase activa, los catalizadores de hidrotratamiento se componen de sulfuros metalicos. A
nivel comercial, los catalizadores de hidrotratamiento se venden en distintas presentaciones:

= Catalizador oxidado: El catalizador se presenta
como oOxidos metalicos que requieren atravesar un
proceso de activacion a condiciones de presion y
temperatura que suelen ser las de operacion, ademas de
un agente rico en azufre (sulfurante), el cual puede ser
carga amarga (hidrocarburo primario) que contenga
azufre, aunque lo mas comun es emplear un agente
sulfurante que proporcione todo el azufre necesario para
la activacion, el cual dopara a la carga amarga con una
gran cantidad de azufre, lo cual permitira llevar a cabo la
activacion con una rapidez mucho mayor. De entre los
7 agentes sulfurantes, los mas utilizados son el Dimetil
llustracion 2.5. Catalizador tetralobular de sulfuro (DMS) y principalmente el Dimetil disulfuro
hidrotratamiento IMP-DSD-30 (DMDS). Este catalizador suele ser empleado en el inicio
de operaciones de la planta de hidrotratamiento, pues es
mas barato que el catalizador presulfurado.
Una activacion inadecuada del catalizador reducira la vida util de éste. A altas
temperaturas, si el catalizador esta en contacto con hidrégeno y sin suficiente azufre, los
oxidos metdlicos pueden reducirse a metales elementales, desactivando
irreversiblemente el catalizador.

Oxido metalico

H. yH.S, < 1000 ppmS
@T>280°C

H. yH.S, > 5000 ppmS
@ T=230-315°C

Metal reducido Metal sulfurado

(Catalizador desactivado) (Catalizador activado)

llustracion 2.6. Reacciones de sulfuracion del catalizador
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De manera general, las reacciones que tienen lugar durante la activacion del catalizador
con el agente sulfurante son las siguientes:
1) Descomposicion del DMDS vy sulfuracion del metal:
CH3SSCH; + 3H, + MeO — 2CH, + MeS + H,0 + H,S

2) Sulfuracion del metal con el H2S producido:

MoO5; + H, + 2H,S - MoS, + 3H,0 AH° = —39 kcal/mol

3NiO + H, + 2H,S - Ni3S, + 3H,0  AH° = —31 kcal /mol

9Co0 + H, + 8H,S — CoySg + 9H,0

= Catalizador presulfurado: El catalizador se encuentra en su fase sulfurada y se

encuentra protegido quimicamente para prevenir su desactivacién en caso de que el
catalizador entre en contacto con el aire. La activacion de este tipo de catalizadores es
mucho mas rapida y unicamente requiere carga amarga. El catalizador para HDT suele
adquirirse en esta presentacion cuando se sustituye el catalizador en el reactor, pues de
esta manera se evita el paro prolongado de la planta, con el inconveniente de que suele
ser mas caro. Las reacciones que tienen lugar en la activacion de este tipo de
catalizadores son practicamente las mismas, con la diferencia de que no se incluyen las
correspondientes al agente sulfurante.

Los catalizadores comerciales ofrecen una relacion de la cantidad de barriles que puede procesar
una cantidad determinada de catalizador, se expresa en barriles/kg de catalizador. El cociente de
estarelacion entre la capacidad en barriles por dia (capacidad de la planta) ofreceria un estimado
del tiempo de vida del catalizador, el cual se vera afectado fuertemente por las condiciones a las
que se opere la planta. El catalizador normalmente tiene dos ciclos de vida, luego del primer
ciclo, el catalizador puede ser regenerado in-situ 0 ex-situ y recupera parcialmente su actividad
para un segundo ciclo; luego del segundo ciclo, el catalizador debe ser retirado y el reactor debe
ser cargado con catalizador nuevo. Los metales del catalizador agotado son recuperados por el
fabricante para producir catalizadores nuevos.

El catalizador perdera actividad sobre todo al principio, cuando el hidrocarburo lo cubra,
ensuciandolo. Posteriormente, los contaminantes y la coquizacidon iran desactivando el
catalizador de manera paulatina (Steiner, 2002), por lo que la temperatura del proceso se debera
incrementar para seguir cumpliendo con el objetivo del HDT, razén por la cual el proceso debe
considerar condiciones de SOR (inicio de corrida, por sus siglas en inglés) y EOR (final de
corrida), siendo las condiciones de EOR mas severas que en SOR. El incremento en la
temperatura también promueve la coquizacién, por lo que operar a mayor temperatura también
es un factor que contribuye a la desactivacion del catalizador.

Se ha observado que el uso de naftas craqueadas al inicio de la operacién de la planta, durante
los primeros 3 dias, reduce la actividad del catalizador considerablemente, alcanzando hasta un
20% de pérdida de actividad y, por lo tanto, reduciendo el periodo de vida util del catalizador. Por
esta razon, incluso aquellas plantas disefiadas para hidrotratar naftas craqueadas, deberan
operar usando Unicamente nafta primaria durante los primeros 3 dias. La vida util de
catalizadores para naftas suele variar entre 4 y 6 afios y debe ser determinada en las bases del
disefio.
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2.4 Reactores de hidrotratamiento

Después de las condiciones de operacion y de la seleccion del catalizador

FBR adecuado para el proceso, la configuracién del reactor de hidrotratamiento
es una de las consideraciones de mayor importancia para el proceso. La

H2/HC severidad de las condiciones a las que se llevan a cabo las reacciones, asi
J’ como la naturaleza de éstas, requieren el disefio de un equipo que sea capaz

A’J\ de garantizar tanto el proceso de hidrotratamiento como la seguridad del
personal y de la inversion.

Para los reactores de hidrotratamiento se han empleado histéricamente
diversos tipos de configuraciones, desde reactores de lecho fijo (FBR: Fixed
Bed Reactor), lecho fluidizado (MBR: Moving Bed Reactor), lecho ebullente
(EBR: Ebullent Bed Reactor) y de lodos (SBR: Slurry Bed Reactor). En el
pasado, solo para fracciones ligeras como las naftas se empleaban reactores
FBR, mientras que para fracciones pesadas como gasoéleos pesados y
residuales se empleaban principalmente MBR y EBR. Sin embargo,
actualmente también se emplean reactores de tipo FBR para cargas

pesadas. Esto es debido a que en el caso de las naftas el proceso es mas
\r’/ sencillo, pues Unicamente involucra reacciones en dos fases (gas y solido),

pues a las condiciones de operacion la nafta esta totalmente vaporizada. Por

H./HC otro lado, cargas como el gasoleo implican sistemas mas complejos, pues
2 . . L i
se tendra la mezcla de hidrocarburo en fases liquida y gaseosa, hidrégeno
llustracion 2.7. Reactor ~ gaseoso Y el catalizador sdlido. FBR
de lecho fijo para naftas
primarias (un lecho) El reactor se configura con uno o varios lechos Ho/HC
dependiendo de la naturaleza de las reacciones e, implicitamente, de &

la cantidad de calor que se requiere disipar. Para reacciones muy A
violentas y exotérmicas, como la saturacion de olefinas y aromaticos,
el reactor debe estar preparado para controlar dichas reacciones y el
incremento de temperatura que puede llegar a ser muy grande; esto
se consigue insertando zonas de enfriamiento en el mismo reactor,
dividiéndolo en varios lechos que controlen la reaccion, o bien, €= Quench
dividiendo el equipo en varios reactores. Si el reactor tuviera varios
lechos, para garantizar que el incremento de temperatura en el lecho
no perjudique al catalizador desactivandolo, se debera controlar la
temperatura de salida de cada lecho mediante el flujo de inyeccion de ﬁ/
agente de apagado (quench); este puede ser hidrocarburo, o 3
preferentemente, hidrégeno, con la finalidad de disipar el calor Hy/HC
proveniente del lecho inmediato superior.

Illustracion 2.8. Reactor FBR de
En el caso de naftas primarias, el reactor suele componerse de un solo 908 léchos coninyeccion de
. ipr s . L. agente de apagado (quench)
lecho. Para naftas mas dificiles se requiere llevar a cabo un analisis
mas exhaustivo de la carga para determinar el numero de lechos.
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2.5 Plantas de hidrotratamiento

De manera conceptual, las plantas de hidrotratamiento se componen por una seccion de reaccién
y una de fraccionamiento, las cuales se integran de la siguiente manera:

A REPOSICION DE H,
ENPSA

GAS AMARGO AENDULZAMIENTO
7777777777777777777777777777777 LPG AMARGO
AENDULZAMENTO
PURGA?
NAFTA AMARGA
PRIMARA
) NAFTA ) NAFTALIGERA \ soMERIZADORA
HIDROGENO DE SECCION DE HIDROTRATADA SECCION DE DE nCs/nCs
N :
REPOSICION REACCION FRACCIONAMIENTO  NAFTAPESADA b RMADORADE
NAFTAS
NOTA(S):
AENDULZAMENTO 1. PROVENIENTE DE REFORMADORA O DE PLANTADE HDROGENO
2. NORMALMENTE SIN FL
AGUA DE LAVADO AGUAAMARGA 0 SINFLUIO

Diagrama 2.4. Diagrama de bloques de una planta de HDT de naftas

La seccion de reaccidn puede verse representada de la siguiente manera en el caso de un
proceso conocido como “once through”, pues el hidrégeno solo pasa una vez por el reactor, esto
significa que no es recirculado. Este es el esquema mas empleado por los diferentes
licenciadores en sus plantas piloto y es un proceso que se lleva cabo en régimen isotérmico. Los
disefios mas antiguos de plantas de HDT alrededor del mundo operan con este arreglo.

SECCION DE REACCION (ONCE THROUGH)

D GASES AMARGOS
HIDROGENO ADESFOGUE

A

~—
NAFTA PRIMARIA

AMARGA
—& C
ASECCION DE
FRACCIONAMIENTO
AGUA DE LAVADO I

AGUA AMARGA

Diagrama 2.5. Seccion de reaccion del proceso de HDT de naftas primarias (once through)
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Aunque cada licenciador que ofrece tecnologia de HDT contempla arreglos variados,
modificaciones y particularidades para el disefio de una planta con base en su experiencia y
pruebas en plantas piloto, es posible generalizar el proceso de HDT de naftas en el diagrama
siguiente.

SECCION DE REACCION SECCION DE FRACCIONAMIENTO
GAS AMARGO

HIDROGENQ DE REPOSICION PURGA

]

...... AGUA AMARGA

QUENCH

------ LPG AMARGO

— | & %) 5 @ <]
NAFTA PRIMARIA Qé/ I

NAFTALIGERA

NAFTA PESADA

AMARGA )
—/& ] j (l % \ﬂ (I D NAFTA ESTABILIZADA

AGUA DE LAVADO

AGUA AMARGA

Diagrama 2.6. Proceso de HDT de naftas primarias.

Las plantas de HDT procesan carga amarga de hidrocarburos, la cual se mezcla con hidrégeno
y es calentada de manera previa a su introduccion al reactor de tipo FBR. Esta mezcla fluye a
través del reactor, donde las moléculas de azufre, nitrégeno e hidrégeno se adsorben en la
superficie del catalizador y reaccionan unas con otras. Al salir del reactor, la mezcla presenta el
hidrocarburo hidrotratado y los subproductos, como el H,S de reacciones de HDS y NH3 de
reacciones de HDN. Dichos subproductos son removidos mediante la condensacion de esta
corriente y su dilucién con agua de lavado (para remover el NH3) y son separados en su totalidad
en tanques de separacién que operan a distintas presiones para permitir la evaporacion del gas
amargo y la separacion por diferencia de densidades de la mezcla de hidrocarburos y el agua
amarga. El gas amargo se incorpora en plantas ex-situ y/o secciones in-situ para su
endulzamiento, mientras que las aguas amargas se incorporan de igual manera en plantas o
secciones de tratamiento de aguas; si este tratamiento tiene lugar in-situ o ex-situ depende
principalmente de la naturaleza de la carga, de la filosofia de operacién y la capacidad del disefio.
Finalmente, la mezcla de hidrocarburos es separada en la seccidon de fraccionamiento,
produciendo distintos cortes para su incorporacion en procesos aguas abajo; primero en una
columna desbutanizadora donde se separa el LPG y por ultimo en una columna de
fraccionamiento donde se separa la nafta ligera de la pesada.

En el caso del hidrégeno, debido a que se mezcla con el H,S y gases ligeros como el metano
que se producen en las reacciones de HDT, este puede seguir varios caminos:

1. Si la nafta es primaria y contiene una cantidad baja de azufre, la cantidad de H.S
producido sera proporcional y relativamente baja; en este caso, el hidrogeno puede
recircularse junto a los demas gases, purgando de manera ocasional el gas con el objetivo
de introducir hidrégeno de reposicion y recuperar la pureza del gas recirculante.
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2. Sila nafta contiene una gran cantidad de azufre, o si se trata de cortes mas pesados, es
necesario considerar la inclusion una seccidon de endulzamiento con aminas para
recuperar la pureza del hidrégeno recirculante, ademas de la purga y la correspondiente
introduccion de hidrogeno de reposicién para que, de esta manera, se pueda alargar el
ciclo de corrida.

3. En algunos casos, como en plantas de HDT mas simples, o bien, en plantas piloto, se
opta por no recircular el hidrégeno e introducir Unicamente hidrogeno de alta pureza para
disponerlo hacia el desfogue luego de su paso por el reactor, como se mostr6é en el
diagrama 2.5.

El mejor arreglo es aquel que se alinea de manera efectiva con las necesidades del cliente, el
presupuesto disponible y la accesibilidad a servicios auxiliares. Este enfoque busca no solo
satisfacer las especificaciones del producto final, sino también integrar consideraciones de
flexibilidad y rentabilidad en el proceso:

1. Respuesta a las Necesidades del Cliente:

El disefio de procesos debe comenzar con una comprension clara de las necesidades y
expectativas del cliente. Esto incluye no solo las especificaciones técnicas del producto, sino
también aspectos como el tiempo de entrega, calidad, y costo. Un proceso bien disefiado debe
ser capaz de ajustarse a estos requerimientos de manera eficiente, proporcionando productos
gue cumplan con los estandares de calidad esperados.

2. Adaptabilidad y Flexibilidad:

La flexibilidad en el disefio de procesos es crucial para responder a cambios en la demanda del
cliente, nuevas tendencias, innovaciones y situaciones que comprometan la produccién. Un
disefio flexible permite realizar modificaciones en el proceso sin incurrir en costos prohibitivos o
tiempos de inactividad excesivos.

3. Presupuesto y Rentabilidad:

El costo es un factor determinante en cualquier disefio de proceso. El arreglo 6ptimo debe
maximizar la rentabilidad al minimizar costos sin comprometer la calidad. Esto incluye la
optimizacion del uso de recursos, reducciéon de desperdicios, eficiencia energética, y minimizar
los costos de mantenimiento.

4. Disponibilidad de Servicios Auxiliares:

Los servicios auxiliares, como el suministro de energia, agua, materias primas y la gestion de
residuos, son componentes vitales de un proceso de produccién. La disponibilidad de estos
servicios debe ser considerada en el disefio del proceso. Un arreglo 6ptimo debe integrar estos
servicios de manera que aseguren un suministro constante y eficiente, evitando interrupciones
en la produccién.

5. Cumplimiento de Especificaciones y Normativas:

Ademas de las necesidades del cliente, el disefio de procesos debe cumplir con todas las
especificaciones técnicas y regulaciones aplicables.
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CAPITULO 3. DISENO CONCEPTUAL DEL PROCESO

3.1. Bases del estudio conceptual

El propésito de la Unidad de Hidrotratamiento de Naftas Primarias (en lo subsecuente, nombrada
U-100) es producir dos cortes de nafta desulfurada; un corte de nafta ligera que sera procesado
en la Unidad de Isomerizacion y un corte de nafta pesada que sera procesada en la Unidad de
Reformacion Catalitica.

La capacidad de disefio de la U-100 es de 36,500 BPSD (barriles estandar por dia) con una
capacidad minima del 60%.

El disefo del proceso considera un solo caso:
v IDC (Inicio de corrida)

Con la posibilidad de emplear hidrogeno de alta pureza de la unidad PSA (Pressure Swing
Absorption) ubicada en la Planta de Hidrégeno de manera alternativa al hidrégeno proveniente
de la Unidad de Reformacién Catalitica como fuente principal.

3.1.1. Especificaciones de la nafta:

Tabla 3.1. Caracteristicas fisicas de la nafta primaria producto de una mezcla de crudos

22% Maya / 78% Istmo
PROPIEDAD METODO NP CARGA
U-100
PROPIEDADES FiSICAS
Peso esp. 20/4 °C 0.7181
ASTM D-01298
Gravedad esp. 15.6/15.6 °C 0.7217
°API 64.56
Temperatura de inflamacion, °C ASTM D-93 <0
Presién de vapor Reid, Ib/pulg? ASTM D-323 7.8
Gomas preformadas, mg/100 mL ASTM D-381 <0.2
VOL. DESTILADO (%) T EB[(JO%)ICION
IBP 35.0
5 59.0
10 69.2
20 ASTM D-86 83 1
30 96.3
40 107.1
50 116.6
60 125.6
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70 135.1
80 145.5
90 158.0
95 170.3
FBP 180.4

Tabla 3.2. Caracteristicas quimicas de la nafta primaria producto de una mezcla de crudos

22% Maya / 78% Istmo
2 NAFTA
PROPIEDAD METODO PRIMARIA
Azufre total, ppm ASTM-D4294 504
Acido sulfhidrico, ppm UOP-163 32.0
Mercaptanos, ppm UOP-163 52
Nitrégeno total, ppm ASTM-4629 3.5
Nitrégeno basico, ppm UOP-269 0.3
Acidez total, mg KOH/g ASTM-D664 0.5
No. De Bromo, g Br/100g ASTM-D1159 0.5
Composicion, % vol.
Parafinas 37.79
Isoparafinas 33.02
Olefinas 0.35
Naftenos 19.37
Aromaticos ASTM-D6730 11.64
Pesados 0.3
No identificados 0.03
Total 100
RON ASTM-D2699 53.3
MON ASTM-D2700 50.7
indice de octano (RON+MON)/2 52.0
Anadlisis de iones, ppm peso
Cloro 1.46
Fluor ASTM-D4327 <01
Bromo <0.1
METALES:
Fierro, ppm 0.29
Cobre, ppm < 0.005
Sodio, ppm IMP-QA-006 1.04
Arsénico, ppm <0.05

3.1.2. Especificaciones del hidrogeno de reposiciéon (make-up):

El hidrogeno de reposicion que estara disponible normalmente proviene de la Unidad
Reformadora de Naftas. Este gas tiene la siguiente composicion:
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Tabla 3.3. Composicion del hidrégeno de reposicion proveniente de la Reformadora de Naftas

Composiciéon % mol
H> 84.0
C1 1.63
C2 4.35
Cs 6.07
iCs 1.58
nCs 1.43
iCs* 0.63
nCs 0.31
CO + CO, <30
HCI <1
H2S <05

Como una consideracién de flexibilidad, en caso de paro de la Unidad Reformadora de Naftas,
el hidrégeno de reposicidon sera suministrado por la Planta de Hidrogeno con la siguiente

composicion:

Tabla 3.4. Composicion del hidrégeno de reposicion proveniente de la Planta de Hidrdgeno

Composicion % mol
Ho 99.5 (min.)
C1 0.3
N2 0.2
Impurezas ppm vol.
CO + CO2 50.0 (max.)

3.1.3.

Especificaciones de los productos:

Los productos principales son:

Producto

Tabla 3.5. Propiedades de la nafta hidrotratada

2. Nafta pesada hidrotratada

1. Nafta ligera hidrotratada

Destino Unidad de Isomerizacion Unidad Reformadora de Naftas
TIE, °C Reportar 90 (min.)
TFE, °C 90 (max.) 190 (max.)
Azufre total, ppm 0.1 0.5
Nitrégeno total, ppm 0.1 0.1

Adicionalmente, habra dos corrientes secundarias del gas de purga:
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o La primera corriente proviene del tanque de reflujo del fraccionador, la cual contiene
principalmente gases ligeros e hidrogeno. Sera dirigida a la Unidad de Tratamiento con
Aminas, ubicada fuera del limite de baterias (off-site).

o La segunda corriente es una pequeia purga ocasional del tanque separador, con la cual
se mantendra la pureza del hidrégeno de recirculacion de la planta. La corriente sera
dirigida a la Unidad de Tratamiento con Aminas, ubicada en off-site. Esta corriente
normalmente no tendra flujo bajo condiciones ideales.

También se considerara una corriente adicional de agua amarga de lavado:

e El agua de lavado contendra el NHs; subproducto de las reacciones de HDN. Esta
corriente sera dirigida como agua amarga a la Unidad de Tratamiento de Aguas Amargas.

3.1.4. Condiciones en limite de bateria:

Las condiciones de limite de bateria (L.B.) para cargas y productos de la planta se presentan en
la siguiente tabla:

Tabla 3.6. Condiciones en Limite de Bateria

Corriente Origen o destino Presién, kg/cm?g  Temperatura, °C

Entrada
Nafta primaria - Columna atmosférica 9.5 40
P - Almacenamiento 7.5 38
Hidrégeno de reosicion |~ Unidad Reformadora 27.8 63
9 P - Planta de Hidrégeno 30 40
Agua de lavado ) Agu.a desmineralizada y 27.0 120
desaireada
Salida
Nafta ligera - Unidad Isomerizadora 10 38
9 - Almacenamiento 7.0 38
Nafta pesada - Unidad Reformadora 10 95
P - Almacenamiento 7.0 38
Gas de purga - Unldaq de Tratamiento 70 45
con Aminas
Gas amargo - Unldaq de Tratamiento 70 45
con Aminas
- Unidad de Tratamiento
Agua amarga de Aguas Amargas 3.5 45
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3.1.5.

Vapor saturado:

Especificacion de servicios auxiliares:

Tabla 3.7. Especificaciones del vapor saturado disponible de alta, media y baja presion

DESCRIPCION ALTA PRESION MEDIA PRESION BAJA PRESION
IDENTIFICACION HS MS LS
PRESION

Min, kg/cm? (g) 37.8 18.0 3.2
Norm, kg/cm? (g) 42.0 20.0 3.5

Max, kg/cm? (g) 46.2 22.0 3.8

TEMPERATURA

Min, °C 247.46 208.91 144.95
Norm, °C 253.55 213.95 147.46
Max, °C 259.20 218.62 149.83

Agua de enfriamiento:

Tabla 3.8. Especificaciones del agua de enfriamiento disponible

IDENTIFICACION AE
PROCEDENCIA TORRE DE ENFRIAMIENTO
TEMPERATURA DE SUMINISTRO
Min, °C 20
Norm, °C 28
Max, °C 35

PRESION DE SUMINISTRO EN L.B.
Min, kg/cm? (g) 3.8
Norm, kg/cm? (g) 4
Max, kg/cm? (g) 7

TEMPERATURA DE RETORNO
Norm, °C | 40 (1) (2)
PRESION DE RETORNO
Norm, kg/cm? (g) |

2 (1)

Nota(s):

1. Validar durante la etapa de disefio
2. Latemperatura de salida de cada unidad de enfriamiento con agua no debera exceder
los 46 °C
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Combustible:

El combustible gaseoso por emplear sera gas natural, con el objetivo de eliminar el numero de
calentadores a fuego directo que emplean combustéleo.

Tabla 3.9. Propiedades del gas natural disponible.

PARAMETRO VALOR
Poder calorifico, kcal/kg 9875 - 10965
Temperatura de suministro, °C 40
Presién de suministro (1)
Min, kg/cm? (g) 6
Norm, kg/cm? (g) 7
Max, kg/cm? (g) 8
Viscosidad @40 °C, cP 0.012

COMPOSICION

Componente %mol
N2 0.18
CO2 1.08
Metano 93.8
Etano 4.94

Nota(s):
1. Sujeta al disefio del cabezal.
Energia eléctrica:

Transformadores para convertir a las tensiones requeridas tipicamente por los equipos de
proceso:

= 460V
= 220V
= 127V

A una frecuencia de 60 Hz, con acometida subterranea.

La capacidad requerida sera determinada en el disefio del proceso.
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3.2. Metodologia para la sintesis y disefio del proceso.

Un proceso donde tiene lugar la transformacion de materias primas en productos, normalmente
se divide en diversas etapas, las cuales se llevan a cabo en secciones o equipos de proceso que
siguen una secuencia légica y que, al integrarse ordenadamente, conforman el proceso de
transformacion.

La sintesis de un proceso implica, de manera redundante, un proceso; es decir, debe llevarse a
cabo de manera ordenada y secuencial. De acuerdo con Aguilar, E. (2007), definir cada una de
las etapas, asi como la forma en que estaran interconectadas por corrientes de proceso, para
llevar a cabo todo el proceso, a esto se le denomina sintesis de proceso.

Las etapas del proceso se ordenan de manera jerarquica, en
concordancia con la secuencia en que se llevaran a cabo. En
diversos textos sobre disefio de procesos quimicos se refiere
al llamado Diagrama de Cebolla, el cual estd conformado

por: REACTOR
Reaccion
Procesos de separacion SISTEMA DE SEPARACION
Red de intercambio térmico Y RECIRCULACION

Bombeo y compresién
Servicios auxiliares

ahwbd-=

RED DE INTERCAMBIO
TERMICO

La planta de proceso de HDT de naftas se compone de las
secciones de reaccion y de separacion antes mencionadas.
En este punto conviene responder los siguientes
cuestionamientos:

SERVICIOS AUXILIARES

llustracion 3.1. Diagrama de Cebolla. (Smith, 2005)

e ¢ Hay reaccion?

o ;De donde proviene la carga a la planta?

o ;De qué maneray a qué condiciones de presién y temperatura llegara?

e ;Qué hacer con las corrientes de carga a la planta?

¢ ;Como acondicionar la corriente para que alcance las condiciones del proceso?

¢, Qué equipos y operaciones utilizar para el acondicionamiento?

o ;Qué hacer con el efluente del reactor?
e ;A qué condiciones debe entregarse el efluente de la seccién de reaccion?
e ;Como acondicionar el efluente de la seccion de reaccion?

Las respuestas a estos cuestionamientos, en su conjunto, constituye el disefio del proceso, lo
cual se discute a continuacion.

Con base el modelo del Diagrama de Cebolla, el planteamiento del proceso para la Unidad de
Hidrotratamiento de Naftas Primarias (U-100) empieza en la etapa mas critica del proceso: La
Seccién de Reaccién y cuyo elemento mas importante es el Reactor de Hidrotratamiento.
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3.3.

El reactor de hidrotratamiento.

Se plantean las condiciones de operacion en el reactor para llevar a cabo el proceso de HDT en
la U-100. Se toman en cuenta las siguientes consideraciones:

La nafta primaria de carga a la planta U-100 contiene:

3.3.2.

504 ppm de azufre

3.5 ppm de nitrogeno total

Contiene un 11.64 %vol. de aromaticos

Contiene un 0.35 %vol. de olefinas

No contiene diolefinas, pues se trata de una nafta primaria
No contiene silice, pues no es proveniente de la coquizadora

Definicion de temperatura y presion del sistema de reaccion:

Con base en los gréaficos observados en el capitulo 2, seccion 2.2.1, se determina que la
temperatura adecuada para alcanzar el nivel de HDS, HDN requerido es de 275 °C en
condicién SOR. Esto, debido a que se observa en los graficos que es la temperatura
minima a la que se cumplen las especificaciones del producto; una temperatura superior
a 275 °C no representa un incremento considerable o necesario en el nivel de remocion
de azufre o nitrégeno, por lo que resultaria impertinente forzar el sistema mas alla de este
nivel de temperatura.

Con base en los gréaficos observados en el capitulo 2, seccion 2.2.2, se determina que la
presion adecuada para alcanzar el nivel de HDS, HDN requerido es de 25 kg/lem? (g) en
condicion SOR. De manera particular, en el grafico 2.8 se observa que el efecto de
incrementar la presion mas alla de 25 kg/cm? (g) no es relevante para una nafta primaria
para los procesos de HDS y HDN (a diferencia de la temperatura). Donde la condicion de
altas presiones resulta determinante es en procesos de HDOI, HDDio y HDAr; al tratarse
de una nafta que no contiene olefinas, diolefinas y saturar aromaticos no es el objetivo
del proceso, resulta innecesario operar a una condicién mayor de presién.

Definicién de consumo quimico de H2 del sistema de reaccién:

El consumo quimico tipico para el HDT de una nafta primaria se establece entre 40 y 100 ft*/bbl,
dependiendo del nivel de contaminantes y de la naturaleza de la nafta primaria. Una estimacion
mas precisa se lleva a cabo a continuacion.

Con base en la carga, el consumo quimico de H. se estima a partir del nivel de remocién de

azufre,

nitrégeno y de un nivel de desaromatizacién inherente al proceso (4-6% de saturacion de

aromaticos). A través de una herramienta de calculo elaborada para este propdsito (ver Anexo
1), que considera la composicion de la nafta primaria, la capacidad de la planta, la gravedad
especifica, la concentracion de contaminantes y la relacién estequiométrica de los procesos de
HDS, HDN y HDAr, se estima el consumo quimico de hidrégeno puro para el proceso.
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Tabla 3.10. Consumo quimico de hidrégeno determinado mediante balance.

CONSUMO
5.9287 std ft3/bbl | CONSUMO QUIMICO DESULFURACION
0.1031 std ft3/bbl | CONSUMO QUIMICO DESNITROGENACION
3.7696 std ft3/bbl | CONSUMO QUIMICO OLEFINAS

32.8695 std ft3/bbl | CONSUMO QUIMICO DESAROMATIZACION
42.67 std ft3/bbl | CONSUMO QUIMICO TOTAL

46.94  std ft3/bbl | H2 DE REPOSICION

Oftra manera de verificar el consumo quimico de hidrégeno es mediante las siguientes reglas
heuristicas que se emplean mundialmente:

1%w de remocién de azufre = 110 — 120 std ft3/bbl
100 wppm de remocién de nitrégeno = 3 — 4 std ft3/bbl

1%vol de saturacién de aromaticos = 48 — 50 std ft3/bbl

L9 No.de Br = 7.5 std £t3 /bl
100g '

reduccion de

Los calculos efectuados para la determinacion del consumo quimico de hidrégeno se presentan
en el Anexo 1. A continuacion, se contrastan los resultados obtenidos mediante el balance
realizado y calculados con base en las reglas heuristicas:

Tabla 3.11. Comparacion del consumo quimico de hidrégeno determinado mediante el balance
estequiométrico y mediante reglas heuristicas.

CALCULO
MEDIANTE

CALCULO
PROCESO MEDIANTE UNIDADES

REGLAS
AN HEURISTICAS

DESULFURACION 5.9287 5.5440

DESNITROGENACION 0.1031 0.1050 td 3

SAT. OLEFINAS 3.7696 3.7500 Ii bl

SAT. AROMATICOS 32.8695 33.5232 2
TOTAL 42.6709 42.9222

Se obtiene un resultado propicio para contrastar y sustentar a través de dos métodos de calculo
que validen la seleccion de un valor para el consumo quimico de hidrogeno para el proceso.
Ambos resultados pueden ser redondeados al valor inmediato superior, estableciendo el

consumo quimico de hidrégeno en un valor de 43 std ft*/bbl. Considerando un 10% adicional
debido a la cantidad de hidrégeno que se pierde por disolucion en el efluente del reactor, se
establece un valor de 47 std ft*/bbl.
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Este valor de consumo quimico de hidrogeno, ademas, es caracteristico de una nafta primaria
con un bajo nivel de compuestos contaminantes.

3.3.3. Determinacion del rendimiento de H>S y NH3 de las reacciones:

A partir del mismo balance estequiométrico, es posible determinar el rendimiento de H>S y NH3
que se formaran en funcion del nivel de desulfuracion y desnitrogenacién, respectivamente. Con
los moles por hora determinados, es posible realizar el balance y determinar los flujos molares
que saldran del reactor, una vez efectuada la reaccion (ver Anexo 1).

Los distintos licenciadores del mundo reportan este rendimiento con respecto a la carga a la
planta. Estos valores se reportan a continuacion:

Tabla 3.12. Rendimiento de H.S y NH; con respecto a la carga.

H2S, NH3 / CARGA
H,S/CARGA 0.0567 %peso
NHs/CARGA 0.0004 %peso

3.3.4. Definicion de relacion H2o/HC del sistema de reaccion:

Al igual que una serie de parametros que se han establecido hasta este punto, la relaciéon
hidréogeno/hidrocarburo, tipicamente, depende de una serie de pruebas en plantas piloto que la
validen. A falta de estos datos, como se mencioné con anterioridad, en el capitulo 2 se define a
la relacion Hy/HC como:

H
RelaciénH—z, = (Exceso 10 veces)(Consumo quimico de H, + H, perdido por dilucion)

Determinando este parametro, se redondea al centenar inmediato superior:

std ft3H,

., Hy
Relaaonﬁ =472.14 ~ 500 bl

3.3.5. Determinacion del calor de reaccion:

Para conocer el incremento de temperatura en el reactor, es necesario determinar el calor que
liberaran las reacciones que tendran lugar durante el proceso de HDT. El calculo del calor de
reaccion puede llevarse a cabo mediante un balance por componentes, evaluando puntualmente
la diferencia de entalpia de los productos y los reactivos; sin embargo, estos datos no se
encuentran reportados en la literatura y mucho menos referidos al sistema catalitico; a falta de
estos datos, durante el disefio se evalua el calor de reaccion en pruebas en plantas piloto o, en
su defecto, se emplean las correlaciones heuristicas (ver Anexo 1):

BTU
Remocion de azufre = 53
emocion de azuire std ft3de H, consumido en HDS
R ion de nitré 76 51U
€emaocion ae nitrrogeno =
I "rog std ft3de H, consumido en HDN
BTU

., sticos = 75
Saturacion de aromaticos std ftde H, consumido en HDAr
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) BTU
std ft3de H, consumido en HDO!

Saturacioén de olefinas = 14

Tabla 3.13. Calor de reaccion determinado

CALOR DE REACCION PROCESO

0.1204 MMkcal/h HDS
0.0030 MMkcal/h HDN
0.2051 MMkcal/h HDOI
0.9448 MMkcal/h HDAr
1.2733 MMkcal/h TOTAL

Cabe mencionar que la presencia del 0.35 %vol. de olefinas es una anomalia en la nafta primaria,
ocasionada por una contaminacion de la carga a la planta. Si no hubiese presencia de olefinas,
como ocurre normalmente en el caso de la nafta primaria, el calor de reaccion seria de 1.0682
MMkcal/h.

3.3.6. Determinacion del AT del sistema de reaccion:

La diferencia de temperatura (AT) es el incremento que hay en la temperatura del sistema debido
al calor liberado por las reacciones exotérmicas que tienen lugar en el proceso de HDT. Para
evaluar el AT del sistema, se define la carga a la planta en un software de simulacién de procesos
(como puede ser PRO-II, Aspen HYSYS, UniSIM, PetroSIM, etc.) y se caracteriza la carga de
hidrocarburo y la corriente del gas que se mezclaran y, posteriormente, se introducirdn a un
intercambiador de calor; a dicho intercambiador, le sera definida la carga térmica correspondiente
al calor de reaccion.

El calor de reaccion se evalua para dos escenarios:

1. Sila mezcla de la nafta y el hidrégeno que entra al reactor a 275 °C contiene olefinas,
el calor de reaccion sera de 1.2733 MMkcal/h; la temperatura de salida del reactor es de
285.46 °Cy, por lo tanto, el AT =10.46 °C.

2. Silamezcla de la nafta y el hidrégeno que entra al reactor a 275 °C no contiene olefinas,
el calor de reaccion sera de 1.0682 MMkcal/h; la temperatura de salida del reactor es de
283.10 °Cy, por lo tanto, el AT = 8.10 °C.

Para garantizar que la planta opere sin problemas en escenarios donde la nafta contiene olefinas,
para el diseno se usara la AT = 10.46 °C.

3.3.7. Determinacion del WABT:

El WABT (Weighted Average Bed Temperature), conocido también como EIT (Equilibrium
Isothermal Temperature), es una manera de obtener una temperatura representativa de un
proceso adiabatico, el cual, en realidad tiene un perfil de temperaturas diferentes a la entrada y
salida de un reactor. La WABT es el promedio de la temperatura de cada lecho catalitico entre -
dos medidas de temperatura (Ten Y Tsal).
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La WABT global es determinada mediante la siguiente ecuacion:

N

WABT = Z(WABTL-)(WCL.)
i=1

Tien + ZTisal

WABT; = 3

Donde:
N = Numero de lechos cataliticos
Wci = Fraccién en peso del catalizador en cada lecho con respecto al total

En la realidad, el numero de indicadores de temperatura puede limitarse a uno en la entrada y
otro en la salida del reactor, o bien, un sistema de termometria a lo largo y ancho del reactor.

Dado que el reactor de HDT de naftas se compone de un solo lecho, el WABT sera determinado
(ver Anexo 1) para dos valores de temperatura (a la entrada y la salida del reactor):

WABT = 281.97°C

3.3.8. Definicion de LHSV del sistema de reaccion:

El espacio velocidad (LHSV) es un parametro que se selecciona con base en una validaciéon
experimental realizada en plantas piloto. Los experimentos se plantean en torno a un LHSV y se
verifica que el producto alcance las especificaciones con el LHSV planteado, por lo que es
necesario tener una referencia de LHSV previo a la experimentacion. Como se comenté en el
capitulo 2, el LHSV para HDT de naftas se encuentra entre 4 y 6 h™', por lo que se seleccionara
el valor medio, un LHSV de 5 h™'.

3.3.9. Seleccion del catalizador del sistema de reaccion:

El catalizador seleccionado para el proceso es CoMo, pues el objetivo principal sera el proceso
de HDS, debido a que la baja cantidad de nitrégeno y olefinas no justifica el uso de catalizadores
NiMo.

Con base en el LHSV de 5 h' es posible determinar la cantidad de catalizador requerida:

flujo volumétrico total de la alimentaciéon al reactor )
LHSV = _ [=]n~
volumen total de catalizador

El volumen de catalizador es despejado y determinado (ver Anexo 1):

Veatatizador = 48.358 m?

3.3.10. Geometria del reactor:

El reactor de HDT requiere un volumen de 48.358 m?3. El reactor se dimensionara para un LHSV
seleccionado de 5 h™'. Los célculos realizados pueden visualizarse en el Anexo 1: Memoria de
calculo.
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Para garantizar la ergonomia del reactor de HDT, se recomienda mantener la masa velocidad del
flujo a través del reactor en un rango de entre 2000 y 5000 Ib/h*ft?, siendo el rango 6ptimo 3500
Ib/h*ft? (17,088.5040 kg/h*m?2).

De la mezcla de Ho/HC que entra al reactor, se determina el flujo masico total. Considerando que
en su totalidad la carga al reactor esta vaporizada, todo este flujo esta en fase gaseosa.

F = 183898.9845 kg/h
Se determina el area de la seccion transversal del reactor:
A =10.7615 m?
Se determina el diametro interno del reactor:
D =3.7016m

A través de la ecuacion del cilindro, teniendo el volumen total del catalizador y el diametro, se
determina la longitud que ocupara el catalizador dentro del reactor:

L =44936m

Como regla heuristica con base en la experiencia, el lecho catalitico del reactor debe poseer una
relacién L/D de entre 1.6 y 1.8; esto, para que el lecho catalitico, en conjunto con los internos,
material inerte y tapas del reactor cumplan con la relacién L/D necesaria.

L—12162
D_ .

La relacion L/D propuesta para el lecho catalitico resulta muy pequena, por lo que se optara por
seleccionar un nuevo valor de masa velocidad que permita establecer una relacion L/D mas
adecuada para el reactor.

La nueva masa velocidad seleccionada sera de 4500 Ib/h*ft? (21,970.9306 kg/h*m?).
Se determina el area de la seccion transversal del reactor:

A =83701m?
Se determina el diametro interno del reactor:

D =3.2645m

A través de la ecuacion del cilindro, teniendo el volumen total del catalizador y el diametro, se
determina la longitud del catalizador en el reactor:

L=57775m

Para verificar que se cumpla la relacién L/D del lecho catalitico (entre 1.6 y 1.8), se recalcula
para esta propuesta:

L—17697
D_ .
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De esta manera se valida que la nueva seleccién satisface esta proporcion, manteniendo la masa
velocidad en el rango considerado aceptable para el reactor de hidrotratamiento.

Una vez definida la geometria del lecho catalitico, se anadiran segmentos al reactor para material
inerte que sostenga al catalizador, asi como espacio para componentes internos, boquillas y
platos distribuidores del reactor. En su conjunto, se afiadiran 8 ft (2.4384m) que representan
aproximadamente el espacio requerido para dichos componentes que tipicamente se emplea.

La longitud, por lo tanto, sera:
L+8ft=82160m

Una vez determinada la geometria del reactor, es necesario determinar el tipo de tapas que
tendra el recipiente, para lo cual se encuentran diversos métodos a emplear.

Idealmente, esta seleccion se lleva a cabo a partir de un analisis de esfuerzos y de la
determinacion del espesor del equipo, con base en el método del ASME BPVC Seccién VIII.
(American Society of Mechanical Engineers, 2017). Mas alla del analisis de esfuerzos, la presion
interna del recipiente a presion es el parametro clave en la seleccion de un tipo de tapa.

Para recipientes cilindricos a presion, el uso de tapas abombadas es la practica mas comun. Una
gran cantidad de recipientes de proceso caben dentro de esta descripcion; columnas de
destilacion, intercambiadores de calor, evaporadores, acumuladores, reactores, tanques de
almacenamiento, absorbedores, etc. Es unicamente en casos donde la presidn, el volumen
almacenado y la naturaleza de la operacién lo requieren, se recurre a utilizar formas especiales,
como es el caso de un recipiente cilindrico.

Los diferentes tipos de tapas que suelen emplearse en el caso de recipientes cilindricos a presion
y las condiciones en las que se seleccionan se presentan a continuacion:

Tabla 3.14. Tipos de tapas empleadas en recipientes cilindricos a presion. (Abrajan, 1985)

TIPO DE TAPAS \ CONDICIONES DE USO RECOMENDADAS Y TIPICAS \

Para recipientes de hasta 4 ft de diametro — 10 psi

PLANAS Para recipientes de hasta 10 ft de diametro — 2 psi
Normalmente empleadas en recipientes a presion atmosférica

TORIESFERICAS Para presiones entre 15 — 200 psi

ELIPTICAS (2:1) Para presiones entre 150 — 600 psi

HEMIESFERICAS !Dara presiones superigres a 400 p§i. Estas presiones pugden justificar
incluso el uso de recipientes cilindricos para almacenamiento.

La presién de operacion del reactor es de 25 kg/cm? (355.58 psi). El tipo de tapa que resulta
conveniente para esta operacion es la eliptica (también conocida como 2:1 por las dimensiones
de sus ejes). Esto también satisface la norma NRF-028-PEMEX-2010 que regula el disefo de
recipientes a presion y establece como requisito para recipientes a presion el uso de cubiertas
elipticas o hemiesféricas. (Petréleos Mexicanos, 2010)
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Ahora es necesario dimensionar la tapa eliptica. Para esto es necesario conocer el volumen
adicional que ambas tapas aportan al recipiente del reactor, asi como la altura de las tapas.

El volumen contenido en cada una de las tapas puede expresarse en términos de un cilindro de
volumen equivalente que posee el mismo diametro interno que la seccién cilindrica de la tapa.

La figura siguiente es una seccién transversal de una tapa elipsoidal que tiene una relacién 2:1
del eje mayor con respecto al menor.

' |
y ik x | H
s ) Y _¥
B . |
| i
i - D

Ilustracion 3.2. Dimensiones de la tapa eliptica (Brownell & Young, 1959)
Para una tapa elipsoidal, también conocida como tapa 2:1 por la relacién:
a=2b

Esta relacién también permite definir que la altura de cada una de las tapas (b) sera el equivalente
a la mitad del radio (a).

El volumen de un cilindro equivalente que representa el volumen de la tapa es:
V = na’*H
Donde H es la altura equivalente del cilindro que representa a la tapa.

Un recipiente cilindrico a presion con tapas elipticas posee un volumen igual al volumen de la
seccion cilindrica, mas dos veces el volumen contenido en una de las tapas. Por lo tanto, el
volumen de dos tapas elipsoidales que poseen una relacion 2:1 estara dado por la siguiente

ecuacion:
S nD? (D)_nD3
h = 4 J\6) 12

La altura del reactor esta dada por la altura del cuerpo cilindrico mas la altura de ambas tapas
elipticas:

Lroras = L + 2b = 8.2160 + 2(0.8161) = 9:8482n

El diametro y la altura para disefio normalmente son ajustados (redondeados) a unidades y
medios pies (ft). Convirtiendo las unidades de didmetro y altura a pies, se obtiene:

D =3.2645m = 10.71 ft ~ 10.5 ft
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9906.0 mm

3200.4 mm

816.1 mmi

8216.0 mm
5777.6 mm

Illustracion 3.3. Dimensiones del reactor de HDT

L =9.8482m = 32.31 ft ~ 325 ft
V =752013 m?

Diversos autores como (Brownell & Young, 1959) y
(Svrcek & Monnery, 1993) establecen relaciones
optimas entre la longitud y el diametro del equipo en
funcién de la presion de operacion.

Tabla 3.15. Relaciones optimas entre la longitud y el
diametro para recipientes a presion (Svrcek &
Monnery, 1993)

PRESION (psi) RELACION L/D

0-250 1.5-2
250 - 500 2-3
> 500 4-5

La relacion L/D, debe mantenerse en un valor de 3
para el recipiente debido al rango de presion interna
que este posee. Verificando este parametro:

Sin altura de las tapas:
L_ 2.5167 = 2.5
D - . ~ .
Considerando la altura de las tapas:

L—30952 3
D— . =~

La relacion L/D cumple con lo requerido por el disefo. Por lo tanto, la geometria del reactor queda

planteada.
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3.4. Sintesis del proceso de la seccion de i
reaccion.

Siguiendo el diagrama de cebolla, se comienza por plantear el reactor, asi
como el acondicionamiento de las corrientes del proceso para que se lleven
a cabo las reacciones de hidrotratamiento. El sistema de separacion,
bombeo, compresién e intercambio térmico se definira mas adelante.

Los cambios planteados para el proceso se iran actualizando paso a paso.
Esta actualizacion proporcionara una representacion visual clara de la
modificacion realizada, permitiendo un seguimiento preciso de las mejoras
implementadas en el proceso.

DC-101
3.4.1. Fase 1. Sistema del reactor.

Como se definio en las bases de disefio, la carga a la planta llega a L.B. de  pjagrama 3.7. Reactor de
la planta combinada (nafta primaria) y de almacenamiento. Las condiciones HDT
de recepcion en L.B. son:

Corriente Origen o destino Presién, kg/cm?g  Temperatura, °C

Nafta primaria - Columna atmosférica 5.0 40

- Almacenamiento 4.0 38

Hidrégeno de reposicién - Unidad Refgrmadora 27.8 63
- Planta de Hidrogeno 25.0 40

El primer paso es acondicionar la nafta primaria a las condiciones planteadas del reactor.

La nafta primaria se recibe a dos presiones diferentes y la planta operara con una o con otra,
dependiendo de la operacion de la refineria. Lo primero que se debe acondicionar es la presion
de entrada a la planta. Dos opciones se presentan en este punto:

1. Incrementar la presion de la nafta del almacenamiento de 4.0 a 5.0 kg/cm?g para que
iguale a la nafta proveniente de la planta
combinada. Esto requiere de un equipo de l
bombeo Unicamente para la nafta del
almacenamiento, por lo que implicaria afiadir una
bomba adicional al proceso; no resulta
conveniente sumar equipos de proceso.

2. Reducir la presion de la nafta proveniente de la
planta combinada de 5.0 a 4.0 kg/cm?g para que
iguale a la nafta proveniente del tanque de X
almacenamiento. Esto supone el uso de una
valvula, lo cual representa un costo de operacion  pe pLanTa DE
mucho menor al uso de un equipo de bombeo COMBINADA ALMACENAMIENTO
adicional, por lo que se indica esta opcién como RAFTAPRIMARIA
la mas conveniente para el proceso.

DC-101

Diagrama 3.2. Proceso conceptual HDT de naftas
primarias (18 evolucion)
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La nafta primaria contiene particulas sélidas en pequefias concentraciones, las cuales pueden
ser lodos, materia organica e incluso particulas generadas por el desgaste de la metalurgia de
los equipos y tuberias de la planta. Es menester contar con los resultados de un analisis de
granulometria, para determinar el tamafio minimo, maximo y promedio de las particulas (en
micras) y, de esta manera, determinar la necesidad y caracteristicas de un sistema de filtracion
que retenga y remueva las particulas sélidas suspendidas en la nafta de carga a la planta. Para
garantizar la flexibilidad de la operacion, se recomienda instalar un relevo de los filtros, asi como
un bypass para cuando los filtros requieran un servicio de mantenimiento.

El uso de filtros supone una caida en la presion de la corriente de entrada a la planta; esta caida
de presion permisible es definida en el desarrollo de la ingenieria y tipicamente se limita a 0.1
kg/cm? cuando el filtro se encuentra limpio y hasta 1 kg/cm? cuando el filtro se encuentra sucio v,
por lo tanto, requiere mantenimiento. Otra manera seria especificar el filtro por el tiempo de
operacion que se pretende mantener el filiro en funcionamiento antes de su mantenimiento
programado (cambio del filtro). Al seleccionar el medio filtrante, se retienen particulas de hasta
20 micras. De no incluirse el sistema de filtracion, los sélidos introducidos a la planta provocaran
ensuciamiento y el eventual taponamiento de equipos y tuberias, reduciendo el ciclo de corrida.

PN

FG-101/R

$&$0E <>—’\J%>_

ALMACENAMIENTO N

NAFTA PRIMARIA DC-101

Diagrama 3.3. Proceso conceptual HDT de naftas primarias (22 evolucién)

La nafta primaria procedente de la destilacion atmosférica o de los tanques de almacenamiento
contiene trazas de agua (hasta 100 ppm tipicamente) debido a que se emplea vapor de
agotamiento en la destilacién. El agua provoca dafios estructurales en el extrudado del
catalizador, comprimiéndolo hasta conglomerarlo, lo cual provoca el taponamiento del reactor.
Es menester separar el agua de la nafta, esto se logra en un tanque de balance que fungira como
el tanque de carga a la planta.

El tanque de carga a la planta operara a una presion que garantice que la nafta se mantenga en
fase liquida; es decir, por encima de la presién de vapor de la nafta. Esto se logra presurizando
el tanque introduciendo gas (que puede ser nitrdgeno o gas de sello) al tanque de carga. Se
evalua el equilibrio de la nafta a la temperatura normal de la nafta (38-40 °C) y a una temperatura
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mayor, como prevision en caso de que la nafta llegue a mayor temperatura debido a un fallo en
la operacion. En todo caso, se determina que la presién de vapor se encuentra entre -0.7 a 0.35
kg/cm?g, por lo que el tanque puede presurizarse a baja presién; se selecciona una presion de
operacion de 2 kg/cm?g.

5 i é = [Q]_Q_]
FG-101/R

DE PLANTA DE
COMBINADA ALMACENAMIENTO FA-101

NAFTA PRIMARIA DC-101

AGUA AMARGA
Diagrama 3.4. Proceso conceptual HDT de naftas primarias (32 evolucion)

El paso siguiente es llevar a la nafta hasta la presion de operacién del reactor (25 kg/cm?g), lo
cual se logra empleando un equipo de bombeo. La presién de descarga de la bomba debe ser
tal que alcance a vencer la caida de presion por la distancia que recorrera la nafta, la elevacion
correspondiente a los equipos siguientes, asi como las valvulas y accesorios del proceso hasta
llegar a la entrada al reactor a los 25 kg/cm?. Esta presion de descarga se determina de manera
preliminar en la ingenieria conceptual contemplando caidas de presion permisibles en los
equipos, pues esta sujeta al desarrollo de la ingenieria de detalle.

P 7
oG : () 2
FG-101R
DE PLANTA DE
COMBINADA ALMACENAMIENTO FA-101
NAFTA PRIMARIA DC-101

GA-101
AGUA AMARGA

Diagrama 3.5. Proceso conceptual HDT de naftas primarias (42 evolucién)
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Debido a que la nafta se encuentra a una temperatura inferior a la del proceso (275 °C), es
necesario calentar. Para este propdsito, se empleara un equipo de intercambio térmico.
Posteriormente se discutira el tipo de equipo y el medio para lograr el calentamiento.

De esta manera, se alcanzan las condiciones de entrada al reactor.

—

> OO
DE

FG-101/R
DE PLANTA
COMBINADA ALMACENAMIENTO FA-101
NAFTA PRIMARIA s Q 4 DC-101
GA-101
AGUA AMARGA EA-101

Diagrama 3.6. Proceso conceptual HDT de naftas primarias (52 evolucion)

La mezcla del gas rico en hidrogeno (reactivo para las reacciones de HDT) con la nafta liquida
debera de llegar al reactor a la condicion de temperatura y presion (275 °C y 25 kg/cm?) de
entrada al reactor definida para el proceso y deberd de mantenerse la relacién Ho/HC definida
anteriormente (500 std ft*/bbl).

El gas debera integrarse a la condicion de presion que permita que ambos flujos se integren,
esto es, en el punto donde ambas corrientes se mezclan, deberan tener la misma condicién de
presion. De otra manera, la corriente de mayor presion podria prevenir el flujo de la corriente de
menor presion, e incluso llegar a desplazarla en sentido inverso. En todo caso, para evaluar este
fendmeno, es necesario llevar a cabo un analisis hidraulico, el cual forma parte del desarrollo de
la ingenieria de detalle, lo cual queda fuera del alcance de este trabajo, razén por la cual se
supondra que ambas corrientes se integraran a la misma presion en el punto de mezcla.

Ambas corrientes deberan tener 275 °C de temperatura a la entrada del reactor. La manera para
lograr que estas corrientes alcancen dicha temperatura es emplear equipos de intercambio
térmico. Como se menciond antes, la nafta debera pasar a través de un intercambiador de calor
para este propdsito y en este punto podria ofrecerse un primer planteamiento donde el gas rico
en hidrégeno debera hacer lo mismo en un equipo independiente.
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EA-102
GAS RICO EN HIDROGENO

NAFTA PRIMARIA

EA-101
DC-101

Diagrama 3.7. Primer planteamiento del calentamiento de la nafta y el gas rico en hidrégeno

Ofra posible solucion implicaria llevar a cabo la integracién del gas con el hidrocarburo antes del
equipo de intercambio térmico. Este arreglo ofrece la ventaja de reducir el numero de equipos de
intercambio térmico necesarios para el proceso, lo cual se traduce en una reduccion en la
inversion inicial.

Para este segundo planteamiento también es importante considerar que la presion en el punto
de mezcla sera mayor, dado que la nafta fluye a través de una serie de equipos, tuberias, valvulas
y accesorios antes de llegar al reactor. En la descarga de la bomba, la nafta tendra una presion
mayor a 25 kg/cm?, por lo que debera evaluarse la necesidad de incluir un equipo de compresion
para que el gas pueda mezclarse con la nafta.

GAS RICO EN HIDROGENO

NAFTA PRIMARIA

EA-101 N 4

DC-101

T —

Diagrama 3.8. Segundo planteamiento del calentamiento de la nafta y el gas rico en hidrégeno
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De las reacciones llevadas a cabo en el reactor, se producira H>S y NHs, los cuales deben de ser
separados del efluente del reactor. Debido a la alta solubilidad del NH3; en agua, una buena
manera de separarlo es inyectando agua de lavado en el efluente del reactor, la cual solubilizara
al NH3 y facilitara su separacion gracias a la inmiscibilidad del agua y el hidrocarburo.

Dicha separacién puede llevarse a cabo en un tanque de separacion si la mezcla se encuentra
en fase liquida, razén por la cual el efluente del reactor debera condensarse, enfriandolo en un
equipo de intercambio térmico.

Una vez condensada la mezcla efluente del reactor, se presentaran:

1. Una fase gaseosa que contendra el hidrégeno en exceso, los gases ligeros producidos
en las reacciones de HDT y el H>S subproducto de la HDS.

2. Una fase organica, compuesta por el hidrocarburo hidrotratado.

3. Una fase acuosa, compuesta por el agua, la cual se encontrara amarga debido al NH;
disuelto.

Debido a la diferencia de densidades, estas fases se separaran en el orden antes mencionado.

/;\ GAS AMARGO

GAS RICO EN H;
NAFTA

HIDROTRATADA

R & &
S o 5 IRIUUNL

NAFTA PRIMARIA _ <> - <> D01 <>
O GA-101 EA-101 <>
!
EA-102

Diagrama 3.9. Proceso conceptual HDT de naftas primarias (62 evolucion)

- AGUA DE LAVADO

Como se discutié antes, existen procesos “once through” o con recirculacién de hidrégeno; en un
proceso industrial moderno, normalmente se opta por un proceso con recirculacion. La razon
principal por la que se recircula el hidrégeno es porque, de otra manera, el gas rico en hidrégeno
se estaria enviando a desfogue, desperdiciando todo el hidrégeno en exceso contenido en el gas
y, en consecuencia, empleando Unicamente gas rico en hidrégeno de la Unidad Reformadora, lo
cual representa un incremento severo en el costo de la operacién. En su lugar, la recirculacion
del gas aprovecha el alto contenido de hidrogeno en el gas, regresandolo al inicio del proceso,
lo cual implica acondicionar nuevamente el gas de recirculacion a la condicion de presién del
punto de mezcla, para lo cual se emplea un compresor, el cual se especificara mas adelante.

Para garantizar el correcto funcionamiento del compresor, se debe asegurar que el flujo que pasa
a través de este sea gas en su totalidad, de otra manera, pueden danarse las partes méviles de
la maquinaria. Para prevenir esto, el compresor debe contar con un tanque de succion, en el cual
se garantiza la retencion de liquidos por medio de una malla interna que asegura que unicamente
el gas pasa a través de este tanque. La nafta liquida que pudiera retenerse en el tanque de
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succion es devuelta al proceso y se integra con la nafta del tanque separador de alta presion.
Una vez integrada, la nafta es dirigida a la seccién de fraccionamiento.

La pureza del gas de recirculacion sera afectada y disminuira paulatinamente debido a la
generacién de H,S e hidrocarburos ligeros que componen al LPG. Ademas, una pequefia fraccion
del hidroégeno se perdera, pues estara disuelto en la nafta. Esta reduccion en la pureza tendra
dos implicaciones principales en la planta: En primera instancia, el peso molecular del gas de
recirculacién incrementara, pues ahora estaran presentes compuestos mas pesados que el
hidrégeno molecular. En segundo lugar, la presion de descarga del compresor de recirculacion
disminuira, debido a la sensibilidad del compresor al peso molecular del gas.

Para reponer la pureza del gas, en la operacion de la planta se debera purgar una parte del gas
de recirculacion. En el caso de naftas primarias, la purga se lleva a cabo de manera ocasional.
El gas que se purga es enviado a tratamiento de gases amargos para endulzarlo. La misma
cantidad purgada se repone con gas rico en hidrégeno proveniente de la Unidad Reformadora
para mantener constante el hidroégeno y la presion del sistema.

De una manera muy simplificada, se han definido las operaciones principales en el proceso de
la seccion de reaccidn, las cuales son necesarias para acondicionar la carga y el efluente del
reactor.

El proceso planteado hasta este punto se muestra en el siguiente diagrama. Las lineas
punteadas representan corrientes cuyo punto de inyeccion estd por definirse una vez se
establezca el perfil de presiones de la planta.
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Diagrama 3.10. Proceso conceptual HDT de naftas primarias (72 evolucion)
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3.4.2. Fase 2. Instrumentacion y control del proceso.

El control del nivel debe implementarse en todos los tanques del proceso para garantizar que
estos no se llenen mas alla de su capacidad; para que el nivel de los tanques permanezca en un
intervalo aceptable, se instalan alarmas de alto y bajo nivel para prevenir que el tanque se vacie
o se llene en su totalidad. Los tanques equipados con piernas deben incluir un control de nivel
para que durante la operacién de la planta pueda monitorearse el nivel del agua recolectada en
la pierna del tanque. El nivel en todo caso es regulado colocando una valvula de control en la
entrada o salida del tanque; en este caso se controlara el flujo a la entrada del tanque de carga
a la planta y a la salida del tanque de separacion para regular el flujo de entrada y de salida de
la seccion de reaccion.

La temperatura es una de las variables mas importantes del proceso. Esta es controlada para
lograr que la corriente entre al reactor a la condicién de temperatura determinada para el proceso
de HDT (275 °C). Para este proposito se emplea un control en cascada que controle la
temperatura de entrada al reactor a través del flujo del medio de calentamiento en el
intercambiador de calor (como primera aproximacion, se establece vapor).

El control de la presion debe asegurar que se mantenga la presién de entrada al reactor a 25
kg/cm?, una vez la carga haya atravesado las tuberias, equipos, valvulas y accesorios. La presion
debe controlarse, en primera instancia, a la entrada a la planta para que tanto la nafta proveniente
de la Unidad Combinada, como de almacenamiento, puedan entrar a la planta.

En el tanque de carga a la planta, la presion se mantendra a 2 kg/cm? g, como se definié
anteriormente, con el propdsito de mantener la nafta liquida. El tanque debera considerar un
control de presion de entrada y salida del gas que regule el gas de sello que cumplira con la
funcién de mantener constante la presion del tanque; el gas de sello puede ser nitrégeno o gas
combustible, el cual entrara y saldra del tanque a desfogue.

El flujo de descarga de la bomba de carga al reactor sera controlado con una valvula de control
de flujo. Resulta conveniente instalar la valvula después de la descarga de la bomba de carga al
reactor, pues, de esta manera, los equipos subsecuentes a la bomba pueden disefarse a la
presién especificada para la salida de la valvula; de otra manera, sin la valvula de control de
presion, los equipos del proceso posteriores a la bomba deberian disefiarse a la presién maxima
de descarga de la bomba, lo cual implicaria un incremento en el espesor y, por lo tanto, el costo
del equipo de proceso.

La presion de la planta se mantiene constante a través de un control de presién instalado en un
punto que permita apreciar la pérdida en la pureza de hidrogeno del gas de recirculacion, esto
es, el gas efluente del reactor, aislado de la nafta hidrotratada. Por lo tanto, se instalara un control
de presion a la salida del tanque separador frio. Este control de presidn estara instalado en
cascada con una valvula de control de flujo en la purga para que permita la salida del gas amargo
cuando se requiera recuperar la pureza del hidrégeno (por lo que normalmente no tendra flujo)
y, para este mismo propdsito, se incluye una valvula de control de presidon adicional en el gas rico
en hidrégeno (hidrogeno de reposicién) para que incremente la pureza del hidrégeno en el
sistema.

El proceso planteado hasta este punto se muestra en el siguiente diagrama. Se mantienen las
lineas punteadas, pues estan sujetas al analisis del perfil de presiones.
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Fase 3. Definicion del equipo y servicios de intercambio térmico
de la seccidn de reaccion.

La temperatura requerida para el proceso es de 275 °C. Durante el arranque de la planta, se
necesita alcanzar 315 °C para activar el catalizador, por lo que el intercambiador de calor debe
estar preparado para esta temperatura.

Para el calentador de carga al reactor es necesario emplear un medio de calentamiento; se
dispone de gas natural y vapor saturado de alta, media y baja presion.

En las bases de disefio se planted en la tabla 3.7 que el vapor de alta presion se encuentra
normalmente a 42 kg/cm?g. A esta condicion de presion, la temperatura del vapor de agua
saturado es de 253.55 °C, por lo cual resulta imposible para el proceso alcanzar la temperatura
deseada utilizando vapor saturado. Por lo tanto, se utilizara gas natural como medio de
calentamiento en el calentador de carga al reactor, lo que implica que el equipo de intercambio
térmico sera un calentador a fuego directo.

Ademas, la anticipacién de un posible fallo estructural en un intercambiador de calor justifica el
uso de un calentador a fuego directo. En un escenario hipotético, el haz de tubos de un
intercambiador de tubos y coraza podria llegar a presentar una ruptura (desde una picadura,
hasta la ruptura total ocasionada por el desgaste); esto tendria un impacto muy negativo sobre
el catalizador del reactor, pues el vapor que se encuentra a mayor presion que la nafta del equipo
se mezclaria, arrastrando agua hasta el lecho catalitico, dafiando el extrudado del catalizador y
ocasionando el taponamiento del reactor. Por esta razén, no se debe usar vapor de agua como
medio de calentamiento para la carga de un reactor de HDT.

En el caso del arreglo de inyeccién directa del hidrogeno, también se debe usar un calentador a
fuego directo por las mismas razones mencionadas anteriormente.

; T ONsF
1" :%
! ,—'J-A-. PURGA GAS
b i ( 5 AMARGO

GAS DE [
REPOSICION w»

GAS COMBUSTIBLE

""""X NAFTA HIDROTRATADA A
FRACCIONAMIENTO
AGUA AMARGA

DE
ALMACENAMIENTO

: ) f
NAFTA PRIMARIA [ . % ! DC-101

AGUADE LAVADO

Diagrama 3.12. Proceso conceptual HDT de naftas primarias (92 evolucion)
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El efluente del reactor debe enfriarse antes de inyectar el agua de lavado para evitar la
vaporizacion del agua al mezclarse con la nafta, pues la temperatura supera el punto de ebullicion
del agua.

En el enfriador del efluente del reactor, se busca reducir la temperatura tanto como sea posible
para lograr una optima separacion de los gases. El medio de enfriamiento mas eficaz disponible
es el agua de las torres de enfriamiento. En este punto, es seguro emplear agua de enfriamiento,
ya que la corriente que se enfria no entrara en contacto con el catalizador del reactor.

Un factor clave para determinar el mejor punto de inyeccion del hidrégeno con el hidrocarburo es
la carga térmica de cada equipo. La solucién oOptima serd aquella que garantice la misma
eficiencia de calentamiento con el menor costo inicial y de operacion. Por lo tanto, se evaluan las
cargas térmicas en este punto mediante un software de Simulacién de Procesos.

Tabla 3.16. Comparacion de la carga térmica de los calentadores a fuego directo.

ARREGLO 1: CALENTADOR DE MEZCLA H2/HC

CARGA TERMICA

EQUIPO CORRIENTE o TENTRADA (°C) | TSALIDA (°C)
BA-101 MEZCLA 35.97 46 275
BA-102 GAS 2.30 67 275
BA-101 NAFTA 33.67 42 296
TOTAL MEZCLA 35.97 275

La carga térmica es idéntica en ambos casos, ya que se trata de la misma cantidad de materia.
Por lo tanto, en la operacién, no tiene un impacto significativo, ya que se emplearia la misma
cantidad de gas natural para calentar. Ademas, la carga térmica del calentador del gas en el
segundo arreglo representa solo el 6.39% de la carga térmica total para la mezcla. Dado que los
calentadores a fuego directo suelen disefiarse con un 10% de sobredisefio, este porcentaje esta
completamente cubierto. Por lo tanto, resulta innecesario emplear dos equipos de calentamiento,
lo que simplifica el proceso y reduce el costo inicial, optando Unicamente por un calentador a
fuego directo, como se propone en el arreglo 1.

El arreglo hasta este punto se presenta en el diagrama siguiente.
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3.4.4. Fase 3. Definicidn del perfil de presiones de la seccion de
reaccion.

Definir el perfil de presiones requiere conocer de manera aproximada la caida de presion tipica
y permisible de los equipos de proceso. A continuacion, se presentan caidas de presion
permisibles tipicas y consideradas para el desarrollo de este disefio conceptual:

Tabla 3.17. Caidas de presion permisibles por cada tipo de elemento consideradas para el disefio

conceptual
SIS PERhﬁII;I“gﬁI)E( I(“In(glcmz)
VALVULA DE CONTROL (CON PLACA DE ORIFICIO) 0.35
CALENTADOR A FUEGO DIRECTO 3.00
REACTOR DE HDT 4.00
FILTRO 1.00
INTERCAMBIADOR DE TUBOS Y CORAZA 0.70

La caida de presion permisible del reactor de HDT se establece a 4 kg/cm?, pues es tipica en
reactores de HDT. Una aproximacién mas detallada requeriria el calculo mediante la ecuacion de
Ergun (Bird, 2006); sin embargo, debido a que no se ha seleccionado un catalizador comercial
en concreto, no se cuenta con las variables requeridas para el calculo de la caida de presion a
través de dicha ecuacion.

La presion de descarga de la bomba se requiere que sea suficiente para que supere las caidas
de presién debido a los equipos, tuberias, valvulas, accesorios y a la elevacioén y que alcance la
entrada al reactor con una presion de 25 kg/cm>.

Mientras que los equipos, valvulas, accesorios y tuberias pueden ser disefiados en funcién de
una caida de presion permisible, la elevacion supone una caida de presion inminente que debe
estimarse para consideraciones del disefio y de la presion de descarga de la bomba. Dado que
la entrada al reactor de HDT se encuentra a una altura considerable, se requiere estimar la caida
de presién ocasionada por este segmento del proceso.

El reactor de HDT, como se definié antes, tendra una altura de 32.5 ft (9.9060 m). A esta altura
deberan afadirse las elevaciones del dado (estructura de concreto de soporte) y una altura por
encima del reactor que represente a la boquilla, uniones, codos y la plataforma de servicio que
se encuentra por encima del reactor en planta. De manera tipica, estas alturas pueden
considerarse de 3 metros para el dado y 2 metros para las instalaciones por encima del reactor.
Por lo tanto, la altura total desde el nivel del suelo hasta la altura maxima sera de 14.9060 m
(48.90 ft).

Con base en lo establecido por Crane (1989), la caida de presion por altura puede ser
determinada si se conoce la potencia tedrica (sin considerar eficiencia) y viceversa. La potencia
tedrica puede calcularse a través de la siguiente ecuacion:

QHp

6116 x 103 L1V

Potencia tedrica =
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Determinando la potencia tedrica para la elevacion del fluido, se obtiene un valor de:
Potencia te6rica = 7.0883 kW = 9.5055 hp
De la ecuacion siguiente, despejando, se determina la caida de presioén:

Potencia [HP] = %

La caida de presién por elevacion para el reactor de HDT sera, por lo tanto:
AP = 15.3919 psi = 1.0821 kg /cm?

El incremento en la presion de la bomba estara dado por:

APbomba = Apfricci()n + APvéllvulas + APelevaci(’m + APequipo + Pentrada al reactor — Psucci(’)n

Dado que se emplearon caidas de presion preliminares y permisibles, se determina la presion de
descarga:

APyompa = 25+ 7.28 — 2 = 30.28 kg /cm?g

Con base en la caida de presion permisible por cada equipo, linea (tuberias y accesorios),
valvulas y puntos de elevacion, se plantea el perfil de presiones de la planta. Los puntos de
analisis se muestran en el diagrama 3.13.

Tabla 3.18 Perfil de presiones de la planta de HDT de nafta primaria.

SEC. PRESION CAIDA DE PRESION, kg/cm? (g) TOTAL
ke/cm? PUNTO DE REFERENCIA . VALVULA DE .

LINEA EQUIPO " o0  ELEVACION kg/cm? (g)
5.00 | NAFTA DE PLANTA COMBINADA 0.20 1.00 1.50 0.00 2.70
2.30 | TANQUE DE BALANCE FA-101 0.00 0.10 0.00 0.20 0.30
2.00 |BOMBA GA-101 (SUCCION) 0.00 -30.28 0.00 0.00 -30.28
32.28 | BOMBA GA-101 (DESCARGA) 0.00  0.00 2.00 0.00 2.00
30.28 |PUNTO DE MEZCLA H2/HC 0.20  0.00 0.00 0.00 0.20
30.08 |CALENTADOR DE CARGA BA-101 (ENTRADA) | 0.40  0.00 0.00 0.20 0.60
29.48 |CALENTADOR DE CARGA BA-101 (SALIDA) 0.40  3.00 0.00 1.08 4.48
25.00 [REACTOR DC-101 0.00 4.00 0.00 0.00 4.00
21.00 |TANQUE DE SEPARACION FA-102 0.20 0.70 0.00 0.20 1.10
19.90 |TANQUE DE SUCCION FA-103 0.20  0.00 0.00 0.20 0.40
19.50 |COMPRESOR GB-101 (SUCCION) 0.20 -10.98 0.00 0.00 -10.78
30.28 [COMPRESOR GB-101 (DESCARGA) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
27.80 |HIDROGENO DE REFORMADORA 0.20  0.00 0.35 0.00 0.55
27.25 |INYECCION H2 DE REPOSICION 0.00 0.00 7.75 0.00 7.75
19.50 |PUNTO DE MEZCLA H2 REP Y H2 REC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
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El analisis detallado del perfil de presiones de la planta U-100 revela una discrepancia en los
niveles de presion entre el gas de reposiciéon y la corriente de descarga del compresor de
recirculaciéon. En concreto, la presion del gas de reposicién se situa en 27.25 kg/cm? después de
pasar por la valvula de control encargada de regular la presion de entrada a la planta. Sin
embargo, este valor resulta ser insuficiente para lograr una adecuada mezcla con la corriente de
descarga del compresor de recirculacién, la cual se encuentra a una presién de 30.28 kg/cm?2.

Ante esta disparidad, se hace imperativo determinar adecuadamente el punto de inyeccion para
garantizar una integracion efectiva del gas de reposicion en el proceso:

Una solucion viable es la inyeccidn del gas de reposicién en la succion del compresor de
recirculacién. Esta estrategia no solo permite alcanzar los niveles de presion necesarios para la
correcta mezcla, sino que también asegura una integracién optima del gas de reposicion en el
flujo del proceso. Esto se lleva a cabo en el tanque de separacién FA-102 para permitir que el
hidrégeno se separe en su totalidad de cualquier gas que pudiera estar contenido en el gas rico
en hidrégeno, ademas de permitir al hidrégeno un paso adicional a través del tanque de succion
FA-103.
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Fase 4. Definicion del equipo de bombeo y compresion de la
seccion de reaccion.

Para el caso de la bomba de carga a la planta, la presion de descarga y el caudal volumétrico
son los parametros que definen el tipo de bomba que se requiere para el proceso. Existen
nomogramas reportados en la literatura que presentan los alcances de las bombas en rangos
normales de funcionamiento. Estos nomogramas auxilian al ingeniero en el proceso de seleccion

del tipo de maquina requerida para la operacion.
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Diagrama 3.15. Nomograma de alcances de las bombas en rangos normales de operacion. (Perry & Chilton, 1986)

Localizando en el nomograma la presion de descarga de la bomba en 32.28 kg/cm? (459.1295
psi) y el caudal de 36500 BPD (1058.5 GPM), la bomba requerida para el proceso es del tipo
centrifuga, de doble succion.

De igual manera, es posible recurrir a nomogramas para definir el tipo de equipo de compresién
para el gas de recirculacion. En funcién del flujo volumétrico y la presion de descarga del
compresor, se selecciona el tipo de compresor a emplear.

El flujo volumétrico de gas es de 21.726 MMPCSD (426.9762 m3/min). La presién de descarga
del compresor es de 30.28 kg/cm? (2969.4536 kPa). Ubicando estas condiciones en el
nomograma, se determina el tipo de compresor.

81



HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

1000000 Reciprocante |
Centrifugo
100000 1 ~ (VertlcTI)
E Y Centrifugo
'cé' 10000 = N (Horizontal) |
:g 1000 % Tornillo é
100 1 =
E /:’
: Lobular |% /
’ . Axial
10 3 :
10 100 1000 10000 100000

Caudal [m*/min]
Diagrama 3.16. Rangos de operacion normales para compresores. (Gil, 2013)

Con base en el flujo volumétrico del gas, asi como la presion, se determina que el compresor de
recirculacién sera de tipo Centrifugo (horizontal).
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3.5. Balance de materia y energia preliminar.

Para llevar a cabo el balance de materiay energia (BMyE) de la Unidad de Hidrotratamiento de Naftas
Primarias U-100, se empleard software especializado. Los Simuladores de Procesos son
herramientas Utiles para el Ingeniero Quimico que permiten, a través de sus algoritmos y
correlaciones, llevar a cabo tareas complejas como lo son los BMyE en distintos procesos y
operaciones unitarias.

Entre los principales softwares de Simulacion de Procesos se encuentran los siguientes, los cuales
seran empleados para este trabajo:

= KBC Petro-SIM: Es un simulador termodinamico y cinético que permite llevar a cabo
simulaciones de procesos a través de médulos que contienen correlaciones y ecuaciones
para determinar rendimientos de procesos de refinacidon del petréleo (hidrotratamiento,
hidrocracking, FCC, coquizacién retardada). Las estimaciones son realizadas a través de
parametros predeterminados de un catalizador base que representa a los catalizadores que
hay disponibles en el mercado, o bien, pueden ser calibradas con datos de campo por un
ingeniero experto en la calibracion de simuladores de proceso para obtener datos que
representen de mejor manera el fendmeno que ocurre en una planta real.
Utilidad: Realizar predicciones de rendimientos en plantas de proceso de refineria, asi como
en algunas operaciones unitarias.

=  AVEVA PRO-II: Es un simulador termodinamico que permite llevar a cabo simulaciones de
procesos de manera general, a través de conjuntos de ecuaciones y parametros
termodinamicos que, para una mezcla de componentes definida, estima el equilibrio que
esta presentara a unas condiciones determinadas.
Utilidad: Realizar balances de materia y energia para mezclas de componentes en diversas
operaciones unitarias.

3.5.1. Simulacioén del reactor de HDT.

La simulacion del fendmeno que tiene lugar en el HDT de la nafta es modelada en el software KBC
PetroSIM con la intencién de validar que las condiciones definidas para el proceso de HDT son
suficientes para alcanzar las especificaciones requeridas para los productos.

—
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ee Wash
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Hydrotreater

Illustracidn 3.4. Simulacion de la U-100 en KBC PetroSIM
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En primera instancia, se verifica que los productos del reactor cumplan con las especificaciones:

Tabla 3.19. Comparacion de las especificaciones principales de la nafta requeridas y simuladas.

PROPIEDAD \ ESPECIFICACION \ SIMULACION
Azufre carga (ppm) 504 504
Azufre producto (ppm) 0.50 0.48
Nitrégeno carga (ppm) 3.5 3.5
Nitrégeno producto (ppm) 0.1000 0.0890

De igual manera, algunos parametros clave son validados para verificar qué tan aproximada es la
prediccion realizada empiricamente a la estimacién hecha por el software:

Tabla 3.20. Comparacioén de parametros calculados vs simulados para el reactor de HDT

PARAMETRO ESTIMACION SIMULACION

Flujo (BPD) 36500 36500
LHSV (h7) 5.00 5.01
Temperatura (°C) 275 275
Presion (kg/cm?g) 25 25
Rel. Ho/HC (std ft*/bbl) 500 500
V catalizador (m°) 48.35 47.52
Consumo H; (std ft*/bbl) 43.00 38.68
WABT (°C) 281.97 278.4
Calor (MMkcal/h) 1.27 1.06
AT (°C) 10.46 7.00
RENDIMIENTOS

H,S/carga (%peso) 0.0535 0.0535
NHs/carga (%peso) 0.0004 0.0004
% Desulfuracion 99.90 99.90
% Desnitrogenacion 97.14 97.48
% Sat. Olefinas 100 93.67
% Sat. Aromaticos 6 5.36

3.5.2. Seleccién del modelo termodinamico para el balance de materia y

energia.

Llevar a cabo la seleccion del modelo termodinamico para el balance de materia y energia a través
de la simulacién del proceso es de suma importancia si se pretende:

e Caracterizar y predecir con precision las propiedades fisicas y quimicas de la carga y los
productos de la planta bajo las condiciones del proceso.

e Predecir adecuadamente el equilibrio de fases, como el equilibrio liquido-vapor (ELV),
sdlido-liquido, entre otros. La precisién en la prediccion de estas fases es critica para
procesos de separacidon como la destilacién, la extraccién, y la cristalizacién.

e Emplear un conjunto de componentes y/o pseudocomponentes quimicos.

e Evitar errores en los resultados del balance de materia y energia.
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La seleccidn del modelo termodinamico es hecha con base en diferentes criterios:

e Naturaleza quimica de los componentes.
e Presencia de pseudocomponentes.
e Condiciones de operacion.

Para facilitar la seleccién del modelo termodinamico, diversos autores y companias han
desarrollado métodos que, con base en los criterios antes mencionados, permiten orientar al
Ingeniero Quimico en la seleccion del mejor modelo termodinamico. Por ejemplo, Carlson, E. (1996)
presenta el algoritmo siguiente para la seleccion, elaborado con base en la Guia de Usuario de
Aspen Technology, Inc., (1995):

Non-electolyte

See Figure 2

Electolyte Eleclolyte NRTL

or Pitzer
H? Real
» Peng-Robinson,

Redlich-Kwong-Soave,
Lee-Kesler-Plocker

All Nonpolar
(R —————> (Chao-Seader,
Grayson-Streed or
Braun K-10
Pseudo &
Real
P?
Vacuum
- Braun K-10 or Ideal

@ Polarlty @ Electolytes
Real or .
Pseudocomponents ressure

llustracion 3.5. Algoritmo de seleccion de modelo termodinamico (Carlson, 1996)

En el caso del proceso a simular, se trata de hidrocarburos no polares, caracterizados a través de
pseudocomponentes, con presencia de componentes realesy las condiciones de presién estan por
encima del vacio, por lo que tres opciones de modelos termodinamicos son viables:

e (Chao-Seader (CS)
e Grayson Streed (GS)
e BraunK-10 (B K-10)

Con base en lo sugerido en la guia de usuario del simulador de AVEVA, PRO-II, de entre estos tres
métodos, el de Grayson Streed es un método que ofrece una mejor aproximacion a las altas
condiciones de presidn y temperatura tipicas en procesos de refinacidon del petréleo. Grayson y

85



HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

Streed ajustaron ecuaciones especiales para mezclas de hidrégeno con hidrocarburos, empleando
datos de operaciones de hidrocracking e hidrotratamiento. Las guias de aplicacion sugieren que su
uso en procesos de separacion de residuos pesados (vacio, FCC, fraccionamiento y columnas de
coquizacion), asi como en procesos con hidrogeno (HDT, hidrocracking, reformacion). En general,
los limites para el modelo de Grayson Streed se encuentran definidos hasta presiones de 3000 psia
(210 kg/cmz) y temperaturas de 800 °F (427 °C). Por lo tanto, el modelo empleado en la simulacidon
para el BMyE sera Grayson Streed.

3.5.3. Simulacion del proceso de la seccion de reaccion.

EL BMyE de la simulacién elaborada en PRO-II, asi como los resultados del balance se presentan a
continuacion:

=GP

Illustracion 3.6. Simulacioén de la U-100 elaborada en el software AVEVA PRO-II

86



HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

No. DE CORRIENTE | 1 2 3 4 5
DESCRIPCION NAF T DE DESTARGA ENT. BA-101
FASE Liquid Liquid Liquid Liquid Mixed
Flujo Total Std. Lig. [@ 1 atm, 15.56 C] bbl/day 36500 36500 36500 36500 40980.8311
Flujo Total Std. Vap. [@ 1 atm, 0 C] MMft3/day 31.1620 31.1620 31.1620 31.1620 49.2931
Flujo Molar Total KG-MOL/HR 1640.3618 1640.3618 1640.3618 1640.3618 2594.7806
Flujo Mésico Total KG/HR 174329.7539 174329.7539 174329.7539 174329.7539 178109.1306
Temperatura C 40.0000 40.0000 41.6747 41.7558 44.5603
Presion KG/CM2G 1.7000 0.7000 32.2800 30.2800 30.2800
Entalpia Total M*KCAL/HR 3.5507 3.5507 3.7268 3.7268 4.4706
Peso Molecular 106.2752 106.2752 106.2752 106.2752 68.6413
Fraccién Molar Lig. 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000 0.6548
Flujo Molar por Componentes KG-MOL/HR
H2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 908.8696
METANO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 18.1338
ETANO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 6.5877
PROPANO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 2.9521
iBUTANO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.4255
nBUTANO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.2699
iPENTANO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0339
nPENTANO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0121
H,S 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 1.7134
NHs 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0926
NBP_51 289.8565 289.8565 289.8565 289.8565 289.8565
NBP_58 128.6271 128.6271 128.6271 128.6271 128.6271
NBP_72 118.5690 118.5690 118.5690 118.5690 118.5690
NBP_86 136.5029 136.5029 136.5029 136.5029 136.5029
NBP_100 155.8704 155.8704 155.8704 155.8704 155.8704
NBP_114 167.3561 167.3561 167.3561 167.3561 167.3561
NBP_128 172.2468 172.2468 172.2468 172.2468 172.2468
NBP_142 155.2432 155.2432 155.2432 155.2432 155.2432
NBP_155 142.7583 142.7583 142.7583 142.7583 142.7583
NBP_169 80.5600 80.5600 80.5600 80.5600 80.5600
NBP_183 49.2034 49.2034 49.2034 49.2034 49.2034
NBP_197 43.5680 43.5680 43.5680 43.5680 43.5680
PNBP_25 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0021
PNBP_29 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 1.2208
PNBP_35 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 2.7158
PNBP_41 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 2.7468
PNBP_47 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 2.0487
PNBP_56 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 2.4502
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No. DE CORRIENTE ‘ 1 2 3 4 5
DESCRIPCION NAF T DE DES AR A ENT. BA-101
FASE Liquid Liquid Liquid Liquid Mixed
PNBP_68 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 1.3295
PNBP_81 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.9176
PNBP_93 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.6928
PNBP_106 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.4843
PNBP_118 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.3161
PNBP_131 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.1914
PNBP_143 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.1073
PNBP_157 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0653
PNBP_172 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0298
PNBP_187 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0092
PNBP_197 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0004
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No. DE CORRIENTE 6 7 8 9 10
DESCRIPCION ENT. DC-101 SAL.DC-101 SAL. EA-103
FASE Vapor Vapor Mixed Mixed Liquid
Flujo Total Std. Lig. [@ 1 atm, 15.56 C] bbl/day 40980.8311 40744.5992  40744.5992  41400.5918  36919.8236
Flujo Total Std. Vap. [@ 1 atm, 0 C] MMft3/day 49.2931 48.8520 48.8520 51.0257 32.8948
Flujo Molar Total KG-MOL/HR 2594.7806 2571.5585 2571.5585 2685.9841 1731.5746
Flujo Mésico Total KG/HR 178109.1306 178109.1308 178109.1308 179066.5585 175287.3024
Temperatura C 275.0000 282.0000 38.0000 38.5527 38.5527
Presién KG/CM2G 25.0000 21.0000 19.5000 19.5000 19.5000
Entalpia Total M*KCAL/HR 39.4827 40.2977 3.7979 3.9176 3.5676
Peso Molecular 68.6413 69.2612 69.2612 66.6670 101.2300
Fraccién Molar Lig. 0.0000 0.0000 0.6698 0.6447 1.0000
Flujo Molar por Componentes KG-MOL/HR
H2 908.8696 838.5586 838.5586 934.6761 25.8067
METANO 18.1338 20.0694 20.0694 21.9345 3.8123
ETANO 6.5877 7.2837 7.2837 12.2612 5.6708
PROPANO 2.9521 3.9636 3.9636 10.9092 7.9571
iBUTANO 0.4255 0.8564 0.8564 2.6643 2.2389
nBUTANO 0.2699 1.0668 1.0668 2.7031 2.4332
iPENTANO 0.0339 0.0339 0.0339 0.7548 0.7209
NPENTANO 0.0121 0.0121 0.0121 0.3668 0.3547
H.S 1.7134 4.2352 4.2352 4.2352 2.5219
NH; 0.0926 0.1329 0.1329 0.1329 0.0404
NBP_51 289.8565 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_58 128.6271 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_72 118.5690 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_86 136.5029 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_100 155.8704 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_114 167.3561 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_128 172.2468 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_142 155.2432 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_155 142.7583 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_169 80.5600 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_183 49.2034 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_197 43.5680 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
PNBP_25 0.0021 0.0491 0.0491 0.0491 0.0470
PNBP_29 1.2208 31.2891 31.2891 31.2891 30.0683
PNBP_35 2.7158 83.2095 83.2095 83.2095 80.4937
PNBP_41 2.7468 100.8984 100.8984 100.8984 98.1516
PNBP_47 2.0487 90.4770 90.4770 90.4770 88.4283
PNBP_56 2.4502 144.4972 144.4972 144.4972 142.0470
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No. DE CORRIENTE ‘ 6 7 8 9 10

DESCRIPCION ENT. DC-101 SAL.DC-101 SAL. EA-103

FASE Vapor Vapor Mixed Mixed Liquid
PNBP_68 1.3295 117.0068 117.0068 117.0068 115.6773
PNBP_81 0.9176 121.7331 121.7331 121.7331 120.8156
PNBP_93 0.6928 139.8884 139.8884 139.8884 139.1956
PNBP_106 0.4843 150.2105 150.2105 150.2105 149.7261
PNBP_118 0.3161 151.9041 151.9041 151.9041 151.5880
PNBP_131 0.1914 143.7008 143.7008 143.7008 143.5095
PNBP_143 0.1073 126.9289 126.9289 126.9289 126.8216
PNBP_157 0.0653 128.7368 128.7368 128.7368 128.6715
PNBP_172 0.0298 103.7445 103.7445 103.7445 103.7147
PNBP_187 0.0092 57.3881 57.3881 57.3881 57.3789
PNBP_197 0.0004 3.6835 3.6835 3.6835 3.6831
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No. DE CORRIENTE o 12 13 14 15
DESCRIPCION ,\;Q:OTS SUC. GB-101 H2 RECIRC
FASE Liquid Vapor Vapor Vapor Vapor
Flujo Total Std. Lig. [@ 1 atm, 15.56 C] bbl/day 36919.8236 4480.7681 4480.7681 4480.7676 4480.7676
Flujo Total Std. Vap. [@ 1 atm, 0 C] MMft3/day 32.8948 18.1309 18.1309 18.1309 18.1309
Flujo Molar Total KG-MOL/HR 1731.5746 954.4095 954.4095 954.4094 954.4094
Flujo Mésico Total KG/HR 175287.3024  3779.2561 3779.2561 3779.2557 3779.2557
Temperatura C 38.5527 38.5527 38.5527 38.5527 93.8628
Presion KG/CM2G 19.5000 19.5000 19.5000 19.5000 30.2800
Entalpia Total M*KCAL/HR 3.5676 0.3500 0.3500 0.3500 0.7438
Peso Molecular 101.2300 3.9598 3.9598 3.9598 3.9598
Fraccion Molar Lig. 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Flujo Molar por Componentes KG-MOL/HR
H2 25.8067 908.8694 908.8694 908.8694 908.8694
METANO 3.8123 18.1222 18.1222 18.1222 18.1222
ETANO 5.6708 6.5904 6.5904 6.5904 6.5904
PROPANO 7.9571 2.9521 2.9521 2.9521 2.9521
iBUTANO 2.2389 0.4255 0.4255 0.4255 0.4255
nBUTANO 2.4332 0.2699 0.2699 0.2699 0.2699
iIPENTANO 0.7209 0.0339 0.0339 0.0339 0.0339
NnPENTANO 0.3547 0.0121 0.0121 0.0121 0.0121
H,S 2.5219 1.7133 1.7133 1.7133 1.7133
NH; 0.0404 0.0926 0.0926 0.0926 0.0926
NBP_51 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_58 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_72 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_86 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_100 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_114 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_128 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_142 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_155 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_169 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_183 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_197 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
PNBP_25 0.0470 0.0021 0.0021 0.0021 0.0021
PNBP_29 30.0683 1.2208 1.2208 1.2208 1.2208
PNBP_35 80.4937 2.7158 2.7158 2.7158 2.7158
PNBP_41 98.1516 2.7468 2.7468 2.7468 2.7468
PNBP_47 88.4283 2.0487 2.0487 2.0487 2.0487
PNBP_56 142.0470 2.4502 2.4502 2.4502 2.4502
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No. DE CORRIENTE ‘ 1 12 13 14 15
DESCRIPCION hagls SUC. GB-101 H2 RECIRC
FASE Liquid Vapor Vapor Vapor Vapor
PNBP_68 115.6773 1.3295 1.3295 1.3295 1.3295
PNBP_81 120.8156 0.9176 0.9176 0.9176 0.9176
PNBP_93 139.1956 0.6928 0.6928 0.6928 0.6928
PNBP_106 149.7261 0.4843 0.4843 0.4843 0.4843
PNBP_118 151.5880 0.3161 0.3161 0.3161 0.3161
PNBP_131 143.5095 0.1913 0.1913 0.1913 0.1913
PNBP_143 126.8216 0.1073 0.1073 0.1073 0.1073
PNBP_157 128.6715 0.0653 0.0653 0.0653 0.0653
PNBP_172 103.7147 0.0298 0.0298 0.0298 0.0298
PNBP_187 57.3789 0.0092 0.0092 0.0092 0.0092
PNBP_197 3.6831 0.0004 0.0004 0.0004 0.0004
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No. DE CORRIENTE 16 17
DESCRIPCION H2 REP
FASE Vapor Vapor
Flujo Total Std. Lig. [@ 1 atm, 15.56 C] bbl/day 655.9943 655.9925
Flujo Total Std. Vap. [@ 1 atm, 0 C] MMft3/day 2.1738 21737
Flujo Molar Total KG-MOL/HR 114.4259 114.4256
Flujo Mésico Total KG/HR 957.4302 957.4277
Temperatura C 63.0000 62.4943
Presién KG/CM2G 27.8000 19.5000
Entalpia Total M*KCAL/HR 0.1197 0.1197
Peso Molecular 8.3673 8.3673
Fraccion Molar Lig. 0.0000 0.0000
Flujo Molar por Componentes KG-MOL/HR
H2 96.1178 96.1175
METANO 1.8651 1.8651
ETANO 4.9775 4.9775
PROPANO 6.9457 6.9456
iBUTANO 1.8079 1.8079
nBUTANO 1.6363 1.6363
iPENTANO 0.7209 0.7209
NPENTANO 0.3547 0.3547
H.S 0.0000 0.0000
NH; 0.0000 0.0000
NBP_51 0.0000 0.0000
NBP_58 0.0000 0.0000
NBP_72 0.0000 0.0000
NBP_86 0.0000 0.0000
NBP_100 0.0000 0.0000
NBP_114 0.0000 0.0000
NBP_128 0.0000 0.0000
NBP_142 0.0000 0.0000
NBP_155 0.0000 0.0000
NBP_169 0.0000 0.0000
NBP_183 0.0000 0.0000
NBP_197 0.0000 0.0000
PNBP_25 0.0000 0.0000
PNBP_29 0.0000 0.0000
PNBP_35 0.0000 0.0000
PNBP_41 0.0000 0.0000
PNBP_47 0.0000 0.0000
PNBP_56 0.0000 0.0000
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No. DE CORRIENTE ‘ 16 17

DESCRIPCION H2 REP

FASE Vapor Vapor
PNBP_68 0.0000 0.0000
PNBP_81 0.0000 0.0000
PNBP_93 0.0000 0.0000
PNBP_106 0.0000 0.0000
PNBP_118 0.0000 0.0000
PNBP_131 0.0000 0.0000
PNBP_143 0.0000 0.0000
PNBP_157 0.0000 0.0000
PNBP_172 0.0000 0.0000
PNBP_187 0.0000 0.0000
PNBP_197 0.0000 0.0000
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3.6. Sintesis del proceso de la seccidn de fraccionamiento.

El efluente de la seccién de reaccién debe ser fraccionado en los distintos cortes que se
integraran a la cadena de valor de la refineria. Los productos que se deben entregar de la planta
son:

¢ Nafta ligera, separada en el fraccionador de nafta y dirigida a la Unidad de Isomerizacion.

o Nafta pesada, separada en el fraccionador de nafta y dirigida a la Unidad de Reformacién
Catalitica.

o LPG, separado en la desbutanizadora y dirigido a endulzamiento.

o Gas amargo, separado en la desbutanizadora y dirigido a endulzamiento.

La manera en que estos componentes sean separados dependera totalmente de que el arreglo
planteado para el fraccionamiento sea la opcién que ofrezca mayor flexibilidad y represente el
menor consumo energético y costos de inversién y de operacion.

En primera instancia, se plantea que el fraccionamiento de cuatro componentes requiere de tres
etapas de separacion y, para esta propuesta, hay dos opciones viables para llevar a cabo la
separacion de manera secuencial:

GAS PG NAFTA GAS
L_’ AMARGO L_’ L_’ LIGERA | /L_' AMARGO
GAS
P AMARGO P
] i ] GAS
— . — f‘ LPG fl AMARGO’_T
N i N NAFTA
N = o B Leera |1 e
- o+ s o S iy
N e NAFTA | l_ ] .
_| NAFTA _| LIGERA _| _| _| _‘
,_ LIGERA |_ NAFTA ,_ ,_ |_ ’_
) i _ i
NAFTA | NAFTA | NAFTA
PESADA PESADA LIGERA LPG
Diagrama 3.17. Primer esquema de fraccionamiento de la Unidad de Hidrotratamiento de Nafta Primaria U-100.
Sin embargo, en arreglos modernos, se plantea el siguiente esquema:
GAS NAFTA GAS
| | :AMARGO | LIGERA ] /FI::AMARGO
™ LPG i T AMGSEGO N LPG
HE o (=
N n N Leera ||
— . — S
'—_| NAFTA ’—_‘ |__| '—_|
LIGERA
':| NAFTA ’:‘ |:| |:|
PESADA
T |
NAFTA NAFTA NAFTA

PESADA PESADA LIGERA

Diagrama 3.18.Segundo esquema de fraccionamiento de la Unidad de Hidrotratamiento de Nafta Primaria U-100.
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En el arreglo mostrado en el diagrama 3.17, en el producto del domo de la columna
desbutanizadora, se condensan los gases de manera selectiva, permitiendo que unicamente una
fraccién de ellos sea condensada para obtener el producto licuado de los gases (LPG integrado
por Cs y C4), sin condensar los gases amargos, que comprenden el Hy, H2S, NH3, C4, C2 y una
fraccion de Cs.

Recapitulando, analizando en el balance de materia y energia las corrientes 1 y 11,
correspondientes a la carga a la seccion de reaccion y la carga a la seccion de fraccionamiento,
respectivamente, es posible observar que hay una cantidad muy pequefa de Cs y Cs; de hecho,
la presencia de dichos compuestos se debe a la formacion de estos en las reacciones de
hidrotratamiento.

Asi mismo, analizando los pseudocomponentes generados en la simulacion, es posible apreciar
que el pseudocomponente con el punto de ebullicion mas bajo es el PNBP_25 (punto de
ebullicion a 25 °C). Si se considera que el butano ebulle a -1 °C a condiciones de presion
estandar, puede concluirse que tanto la carga como el efluente de la seccién de reaccién no
poseen una cantidad considerable de gases correspondientes al LPG; lo que permite llevar a
cabo la deduccion de que la nafta de carga a la planta es una nafta estabilizada previamente; es
decir, en alguna planta o fraccionamiento anterior, la nafta fue despojada de los gases ligeros vy,
por lo tanto, se trata de una nafta estabilizada.

Cuando esto sucede, la presencia tan despreciable de gases indica que la produccién de LPG
no es el propdsito de la planta de hidrotratamiento de naftas, por lo que el esquema de la
separacion se simplifica considerablemente, pues el propano y el butano seran integrados al gas
amargo como unica corriente gaseosa como producto.

GAS NAFTA

| | | AMCZARSGO | AMARGO
] [ I [
_| _| _| NAFTA _|
|— |— |— LIGERA |—
— ‘N — o]
] I I [
[ cera | ] ] ]
™ ™ ] ™
i pesaon| | B B
PESADA p'ééiTSAL \GERA

Diagrama 3.19. Tercer esquema de fraccionamiento de la Unidad de Hidrotratamiento de Nafta Primaria U-100.

El efecto que tendra la omision del LPG como producto de fraccionamiento sera, en primera
instancia, un menor numero de etapas tanto tedricas como reales en la columna, ademas de una
reduccion considerable en la carga térmica que tendra el condensador, pues no sera necesario
que se condense el propano y el butano.
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La evaluacién de separaciones multicomponentes cuando hay una presencia tan grande de
pseudocomponentes y componentes reales es una tarea compleja que, gracias a los simuladores
de procesos, es posible llevar a cabo balances de materia y energia de columnas de separacion
complejas en un tiempo relativamente corto. Para facilitar esta tarea, el software de simulacion
de procesos permite determinar las etapas tedricas requeridas para llevar a cabo una separacion.
Sin embargo, es necesario contar con conocimientos previos sobre las etapas teodricas y reales
tipicas en separaciones para discernir entre un nimero de etapas grande o pequefio.

Como referencia, en la bibliografia pueden encontrarse valores de las eficiencias globales de
separacion por cada tipo de proceso, asi como el numero de etapas reales tipicas en
separaciones de petroliferos.

Tabla 3.21. Eficiencias por etapa globales. (Gérak & Sorensen, 2014)

Numero de Eficiencia
Servicio de la columna etapas reales global tipica
tipico (%)

Agotador simple / rehervidor simple 20-30 20-30
Agotador lateral con vapor 5-7
Agotador lateral con rehervidor 7-10
Absorbedor con rehervidor 20-40 40-50
Desetanizador 25-35 65-70
Despropanizador 35-40 70-80
Desbutanizador 38 —45 85-90
Fraccionador de nafta 25 - 35 75 -80
C2 Splitter 110 -130 95-100
C3 Splitter 200 - 250 95-100
C4 Splitter 70-80 85-90
Agotador de aminas 20-24 45 - 55
Destilacién del crudo 35-50 50 -60
Zona de agotamiento 5-7 30
Zona flash — 12 extraccion 3-7 30
12 extraccion — 22 extraccion 7-10 45 -50
228 extraccion — 32 extraccion 7-10 50 - 55
Extrgcmon en el domo a zona de 10— 12 60 — 70
reflujo

Se evaluaran las columnas desbutanizadora y fraccionadora de naftas para elegir el mejor arreglo
entre los dos mostrados en el diagrama 3.18. En la medida de lo posible, tanto la columna
desbutanizadora, como el fraccionador de nafta seran evaluados tomando en cuenta las etapas
mostradas en la tabla 3.21 como referencia.
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Evaluacion del arreglo de la columna desbutanizadora y
fraccionadora de naftas.

Las especificaciones por cumplir en cada caso son:

1. Puntos de ebullicién de las naftas:
a. La nafta ligera (Cs-90 °C) tendra una temperatura final de destilacion ASTM D86
menor a 90 °C.
b. La nafta pesada (> 90 °C) tendra una temperatura inicial de destilacion ASTM D86
mayor a 90 °C.
2. Contenido de butano:
a. La nafta ligera debera contener una cantidad de n-butano <1 %mol.

Con estas especificaciones, se procede a evaluar el nUmero de etapas tedricas requeridas para
efectuar una separacion que permita cumplir las especificaciones. Para este fin, se usa el
simulador de procesos PRO-II. Este software emplea un médulo denominado “método corto” que
utiliza el método de Fenske-Underwood para calcular columnas simples con reflujo. En este
modulo se establece el reflujo minimo de Underwood y el nimero minimo de etapas tedricas de
Fenske requeridas para llevar a cabo la separacion. Es empleado como una primera
aproximacioén, previo a usar un moédulo riguroso de columna de destilacion para realizar el
balance en el fraccionamiento.

3.6.2. Fase 1: Seleccion del arreglo de separacion.

3.6.2.1. Primer criterio: Etapas teoricas requeridas.

Como se mostré en el diagrama 3.18, el primer arreglo contempla en primera instancia la
separacion del gas amargo y LPG en la columna desbutanizadora y, posteriormente, se lleva a
cabo la separacion de la nafta ligera y la nafta pesada en el fraccionador de naftas.

ij
L

llustracion 3.7. Simulacion del método corto del primer arreglo de la seccidn de fraccionamiento.
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El segundo arreglo considera en la primera columna, la separacién de la nafta pesada en el fondo
de la columna fraccionadora de naftas, mientras que la corriente del domo que contiene la nafta
ligera y el gas amargo son enviadas a la columna desbutanizadora en segunda instancia para su
separacion.

=

=

Ilustracion 3.8. Simulacion del método corto del segundo arreglo de la seccidn de fraccionamiento.

Cabe mencionar que el modelo en la simulacion fue planteado de tal manera que ambos arreglos
cumplieran con las mismas especificaciones, por lo que las diferencias entre ambos son
unicamente en el numero de etapas tedricas y el reflujo planteado y no hay diferencias en las
corrientes de los productos (gas amargo, nafta ligera y nafta pesada) y sus composiciones. En
ambos casos, las columnas operan a la presion de la corriente que sale del reactor menos una
caida de presion de alrededor de 3 kg/cm? debido a equipos intermedios y elevacion (18 kg/cm?
g para la desbutanizadora y 16 kg/cm? para el fraccionador de naftas).

Del ambiente del simulador, se obtienen el niumero de etapas tedricas, la etapa tedrica de
alimentacion y el reflujo a través de los resultados del método corto, el cual se presenta de esta
manera:

TOTAL FEED R/R-MIN M/M-MIN REFLUX DUTY, M*KCAL/HR

TRAYS TRAY RATIO CONDENSER REBOILER
35 11.87 1.500 1.603 13.217 -3.848E+00 2.312E+01
32 10.93 1.750 1.476 15.420 -4 _487E+00 2.376E+01
30 10.30 2.000 1.392 17.623 -5.127E+00 2.440E+01
29 9.86 2.250 1.331 19.826 -5.767E+00 2.504E+01
28 9.52 2.500 1.286 22.028 -6.406E+00 2.568E+01

llustracion 3.9. Resultados del método corto de la columna desbutanizadora del primer arreglo.

En el reporte anterior, puede apreciarse que la seleccién 6ptima propuesta por el software
contempla 30 etapas teoricas, con alimentacion en el plato 10.
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A continuacién, se presentan los reportes de cada una de las columnas resumidos para facilitar
el analisis y la comparacion entre ambos arreglos y lo reportado en la literatura. Las etapas reales
son determinadas con la ecuacion siguiente:

# Etapas tedricas

#Et les:
apas reates Eficiencia global

Tabla 3.22. Evaluacidn de las etapas tedricas y reales para la seccidn de fraccionamiento.

NO. DE ETAPAS ETAPA DE
COLUMNA NO{ECI)ERI?;-QZAS NO'RDEEAEE;PAS REALES ALIME!\ITACION
(LITERATURA) TEORICA
ARREGLO 1
DESBUTANIZADORA 30 33 38 -45 10
FRACCIONADOR 26 32 25-35 22
ARREGLO 2
FRACCIONADOR 38 42 38 -45 32
DESBUTANIZADORA 21 26 25-35 8

En cumplimiento con las especificaciones (de manera teérica) en ambos casos, es posible
observar que ambos arreglos ofrecen un numero de etapas teéricas y reales que corresponde
con lo reportado en la literatura. Sin embargo, entre ambos arreglos existe una ligera diferencia
en el total del numero de etapas requeridas, pues el arreglo 1 considera 65 etapas reales en
total, mientras que el arreglo 2 considera 68. Esta no es una diferencia sustancial, pues se trata
de Unicamente 3 etapas tedricas.

3.6.2.2. Segundo criterio: Presion de operacion.

Por otro lado, un criterio a tomar en cuenta en esta seleccion es el perfil de presiones de la
seccion de separacion. Debido a la altura de las columnas de fraccionamiento, existira una caida
de presioén inherente al proceso, pues la elevacion hasta el plato de alimentacion supone una
caida de presion, por lo cual la primera columna (en el arreglo que sea) operara a una presion
superior a la segunda columna. Incluso sin definir la presién 6ptima para el proceso hasta este
punto, es posible analizar cual de las dos separaciones es mas conveniente realizar a mayor
presion.

En las operaciones de separacion del petréleo y sus cortes hay un rango muy amplio de
presiones, que van desde 1 hasta 400 psi (0.07 — 28.12 kg/cm?). Hay una tendencia que relaciona
la presion con el tipo de corte que se pretende separar: Aquellos componentes mas ligeros son
separados a presiones altas, mientras que los componentes mas pesados son separados a
presiones bajas. Un claro ejemplo de esto es la destilacion combinada del crudo, pues primero
son separadas las fracciones mas ligeras (gases, nafta, destilados intermedios, gasodleo ligero y
pesado atmosférico) en la columna atmosférica y posteriormente las fracciones mas pesadas
(gasoleo ligero de vacio, gasoleo pesado de vacio, residuo de vacio) en la columna de vacio.
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Ilustracion 3.10. Presidn vs Volatilidad de componentes en destilacion.

Siguiendo esta misma ldgica, la columna que opera a mayor presiéon sera la desbutanizadora,
pues se pretende separar el gas amargo junto a una pequena fracciéon de ligeros. La columna
que opera a menor presion sera el fraccionador de naftas, pues la nafta es considerablemente
mas pesada y menos volatil (comparada con los gases).

Como se planteod antes, la primera columna en la seccidén de separacién operara a mayor presion
que la segunda, debido al perfil de presiones; por lo tanto, el arreglo 1 sigue la secuencia ldgica
de las presiones de operacion.

El arreglo 2 también podria obedecer este planteamiento del perfil de presiones; sin embargo,
deberia reducirse la presion de la corriente que entra a la seccion de separacion para que opere
primero el fraccionador de naftas y, posteriormente, incrementar la presion hasta la presion de
operacion de la desbutanizadora.

La presion de operacién sera evaluada posteriormente, pues es necesario llevar a cabo un
analisis de sensibilidad que permita determinar la presién minima a la cual es posible efectuar la
separacion.

3.6.2.3. Tercer criterio: Medidas de seguridad adicionales.

El criterio adicional para elegir el arreglo 1 sobre el 2 es que, debido a la presencia de H.S, resulta
inconveniente transportar el H,S a través de dos columnas de separacién por dos razones:

1. El H2S resulta corrosivo y produce picaduras en los equipos; disefar un equipo
considerando presencia de H.S implica contemplar el tratamiento térmico conocido como
“relevado de esfuerzos” en la construccion del equipo; ademas de un espesor mayor
debido a la corrosion. Si el H.S es removido en la columna desbutanizadora, el
fraccionador de naftas no presentara esta complicacion.
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2. Enelarreglo 2, si se diera el caso de una mala operacion de la columna fraccionadora de
naftas, el H.S podria ser arrastrado hacia la nafta pesada, lo cual provocaria el
envenenamiento de los catalizadores de la Unidad Reformadora de Naftas. En todo caso,
en el arreglo 1, el H2S seria arrastrado hacia la nafta ligera, lo cual tendria un efecto
menos significativo.

Por lo tanto, el arreglo seleccionado es el 1. Este arreglo es empleado en la simulacion de la
columna desbutanizadora y de la columna fraccionadora de naftas a través del método riguroso.
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3.6.3.

Fase 2: Definicion de la presion de operacion.

Operar a presiones altas y bajas trae consigo ventajas y desventajas que pueden ser
aprovechadas dependiendo del tipo de componentes que se pretende separar:

Tabla 3.23. Ventajas y desventajas de presiones altas y bajas en destilacion de cortes del petrdleo.

PRESION \ VENTAJAS DESVENTAJAS UTILIDAD

Espesor mayor en el equipo

Incremento en temperaturas | de proceso.

del domo y el fondo de la

columna. Incrementa la carga térmica | Compuestos volatiles,
del rehervidor y el | gases criogénicos:

Permite condensar condensador.

componentes mas volatiles H:

con mas facilidad La columna opera a H.S

(empleando agua de temperaturas mas  altas. Metano

ALTA . .

enfriamiento). Puede provocar formacién de Etano
coque en cortes pesados (e.g. Propano
crudo, gaséleo pesado). Butano
Disminuye la eficiencia global Gases amargos
de la separacion, por lo que | LPG (propano butano)
se requiere mas reflujo o
etapas de equilibrio.
Requiere refrigerantes para

Incrementa la  volatilidad | condensar componentes muy Compuestos

relativa de los compuestos. volétiles (e.g. gases amargos, pesados:
LPG). Pues estos poseen una

Permite operar la columna a | alta volatilidad y a bajas | Destilacion a presion

temperaturas mas bajas. presiones condensan a cercana ala
temperaturas criogénicas. atmosférica:

Reduce el espesor del Nafta (ligera y pesada)

equipo. La presién del gas puede Turbosina

BAJA . - .

resultar insuficiente para ser Querosina

Menor consumo energético y | enviado a desfogue, donde se Diésel (GOLA)

costo de operacion. requieren alrededor de 7 GOPA

Reduce la carga térmica del
rehervidor y precalentador.

kg/cm? g y la presién puede
ser muy baja a la succion de
un compresor, por lo que
habra incrementos de
temperatura considerables.

Destilacion al vacio:
GOLV
GOPV

Residuo de vacio
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En una primera aproximacion, las columnas son operadas a altas presiones (15 kg/cm?g).

Columna desbutanizadora (en adelante, nombrada estabilizadora debido a la ausencia de
butano y que el servicio que desempeia no es el de una desbutanizadora):

Esta presién de operacion tiene un impacto significativo en el condensador, pues es necesario
condensar con agua de enfriamiento. El agua de enfriamiento permite enfriar hasta 36 °C, sin
embargo, en estas condiciones, el condensador requiere enfriar hasta los 17 °C, cosa que es
imposible realizar empleando agua de enfriamiento. Si se deseara condensar a 36 °C, la columna
deberia ser operada a 27 kg/cm? g, lo cual es una presion excesiva.

g T=17°C g T=36°C
P =15 kg/cm?g ( ) P=27 kg/crrF/gJ\ ( )

N N

llustracion 3.11. Comparacion preliminar para seleccion de presion de operacion de la columna estabilizadora.

Estas condiciones son requeridas, sobre todo, debido a la presencia de gases criogénicos, desde
el hidrogeno, el acido sulfhidrico, hasta el n-butano, por lo que, bajo estas condiciones, resulta
impractico llevar el proceso a condiciones tan severas. Cabe destacar que en algunos procesos
en refinerias del mundo se ha optado por operar a tales condiciones de presién; sin embargo, en
este trabajo, se le dara un nuevo enfoque al proceso.

Una solucion a este problema consiste en retirar la mayor cantidad de gases incondensables
como sea posible de manera previa a la separacién. Para este efecto, la mezcla liquida que entra
a la seccion de fraccionamiento es expandida, reduciendo su presion hasta un nivel que permita
que los componentes mas volatiles sean separados en una fase gaseosa. La expansion de la
corriente que entra a la planta fue evaluada a distintas presiones para analizar el comportamiento
del equilibrio y definir la presién de expansién optima:

Tabla 3.24. Evaluacion de la presidn de expansion de la corriente de entrada a la seccidn de fraccionamiento.

PRESION 14 12 10
KG MOL / H EN EL GAS GENERADO

H2 2.0222 7.2251 9.8392 12.4521 13.7932 15.0583 21.1252
H2S 0.0041 0.0186 0.0292 0.0438 0.0527 0.0650 0.1929
NH3 0.0002 0.0010 0.0015 0.0023 0.0027 0.0033 0.0088
METHANE 0.0428 0.1873 0.2876 0.4175 0.4967 0.5924 1.3999
ETHANE 0.0157 0.0708 0.1108 0.1652 0.1992 0.2434 0.6990
PROPANE 0.0070 0.0318 0.0501 0.0751 0.0904 0.1116 0.3368
IBUTANE 0.0010 0.0046 0.0072 0.0108 0.0130 0.0161 0.0491
BUTANE 0.0006 0.0029 0.0046 0.0069 0.0083 0.0103 0.0314
GAS 2.0937 7.5421 10.3304 13.1737 14.6561 16.1005 23.8431

0.2602 0.3905 0.4661 0.5815 1.7748
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Surge el cuestionamiento sobre cual es la mejor presion a la que es conveniente expandir. Si
bien es favorable expandir a presiones muy bajas, esto presenta diversos inconvenientes:

1. La presion perdida en esta expansion debe ser recuperada en un bombeo posterior. Entre
mas baja sea la presion, mayor sera la diferencia de presion que debe generar la bomba
y operativamente resultara mas costoso.

2. El gas producido en este punto sera dirigido al cabezal de gas amargo, el cual, en las
bases de disefio, se establecioé que esta a 7 kg/cm?g de presién, por lo que, si el gas que
es enviado a dicho cabezal esta a una presion menor, no tendra la presién suficiente para
integrarse.

3. La fase gaseosa generada por la expansion arrastra componentes ligeros junto a los
gases. Dicha nafta debe ser condensada de la corriente gaseosa para reintegrarse con
la nafta dirigida a la separacion. Por esta razén, la nafta, ademas de ser expandida, debe
ser calentada para poder condensarse después con agua de enfriamiento, pues la
corriente que se expande se encuentra a 38 °C y condensar varios grados celsius por
debajo de esa temperatura no es viable (podrian alcanzarse 36 °C como maximo).

Desde la expansion de la corriente de nafta y su posterior calentamiento, la corriente es separada
en una primera etapa para aislar los gases generados. Luego debe ser condensada la nafta que
es arrastrada en el gas. Esta corriente condensada parcialmente es separada nuevamente para
recuperar la nafta, bombeandola para integrarla a la nafta que entra a la columna de separacion;
por su parte, el gas es enviado a control de presion hacia el cabezal de gas amargo, integrandose
con el gas amargo que produce la columna estabilizadora.

Si se define una caida de presion permisible de 2 kg/cm? por los equipos y valvulas de esta
seccion de separacion preliminar de los incondensables, puede definirse una presion limite a la
cual es posible realizar la expansion. La presiéon maxima a la cual puede llevarse a cabo la
expansion es de hasta 9 kg/cm?g.

@ A GAS AMARGO A
L.B.
© -
NAFTA T
DE FA-102
AESTABILIZACION
> Y =

Diagrama 3.20. Separacion de gases incondensables previo a columna estabilizadora.
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La temperatura a la cual se llevara a cabo la separacién de los incondensables depende también
de la composicion de la fase gaseosa que se produce. Se debe procurar que no sea arrastrada
una cantidad muy grande de nafta para reducir la carga térmica y el tamano del condensador.
Esta condicion de temperatura es evaluada a la presion seleccionada de 9 kg/cm?g.

Tabla 3.25. Evaluacidn de la temperatura en la expansion de la naftaa 9 kg/cng.

T(°C) 38 100 )
H2 13.7932 12.3311 16.9096
H2S 0.0527 0.1449 0.5190
NH3 0.0027 0.0072 0.0189
METHANE  0.4967 0.7209 1.6116
ETHANE 0.1992 0.3968 1.2178
PROPANE 0.0904 0.2585 0.9991
IBUTANE 0.0130 0.0466 0.2083
BUTANE 0.0083 0.0345 0.1741

GAS 14.6561 13.9403 21.6583
NAFTA 0.4661 3.0798 23.7634

Con base en la tabla anterior, puede establecerse que a la temperatura de 100 °C apenas se
volatiliza una cantidad muy pequefia de nafta. Por encima de 100 °C una cantidad mucho mayor
de nafta es arrastrada en el gas, por lo que resulta inconveniente para el proceso afadir un
condensador con una alta carga térmica. En el caso del gas, a 100 °C el equilibrio es modificado
por la nafta, pues se volatiliza mas nafta que la cantidad de gases incondensables en
comparacion con la temperatura inicial de 38 °C. Se ha definido que a 38 °C no es posible
condensar e ir mas alla de 100 °C implica condensar una cantidad mucho mayor de nafta, por lo
que la temperatura de 100 °C es seleccionada. Ademas, esta temperatura también sera la que
tenga la corriente de nafta liquida que no es separada en esta etapa, por lo que este
calentamiento hasta 100 °C ayuda a precalentar la nafta de carga a la columna estabilizadora.

Una vez definida la carga con una menor cantidad de incondensables, puede evaluarse la presién
minima de operacion de la columna que permitira llevar a cabo la separacion deseada,
empleando agua de enfriamiento para el condensador.

Se evalua nuevamente el numero de etapas tedricas y se retroalimenta el método corto con el
método largo en un proceso iterativo hasta que ambos métodos converjan en las
especificaciones que ofrecen.

El método corto sugiere que el nimero de etapas requeridas es de 23 platos, con el plato
18 como plato de alimentacién definido de manera preliminar. Con este arreglo, en el método
riguroso se hace un analisis de sensibilidad de la presion de operacion de la columna
estabilizadora, con el propdsito de establecer la presibn minima de operaciéon que permite
condensar con agua de enfriamiento.

La presion de operacion definida es de 12 kg/cm?g en el fondo de la columna estabilizadora. Esta
presién permite condensar a 39.84 °C.
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Illustracion 3.12. Esquema de la simulacion de la seccidon de separacion de incondensables y la columna estabilizadora.

La seccion de separacion de incondensables ofrece una enorme diferencia a la operacion de la
columna estabilizadora, pues ahora permite condensar a una temperatura mucho mas alta,
operando la columna a una presion menor.

Tabla 3.26. Comparacion en la operacion de la columna estabilizadora con y sin separacion de

incondensables.
OPERACION OPE:E(EISOISTKZ;EcmZg) cToErsllvI DPEENifggﬁ I(D‘E:)
NCONDENSABLES 15,00 1700
NCONDENSABLES 1200 084
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Columna fraccionadora de naftas:

De manera similar a la columna estabilizadora, se define la presion minima de operacién de la
columna, junto al numero de etapas tedricas requeridas para la separacién. De manera iterativa,
el método corto y el método riguroso de la columna son retroalimentados mutuamente hasta
encontrar el mejor arreglo.

A partir de este analisis, se concluye que la columna fraccionadora puede operarse a presiones
mucho mas bajas (tal como se habia mencionado antes) permitiendo condensar a una
temperatura mayor, sin necesidad de refrigerantes. A partir del método corto se determinan
20 etapas teodricas requeridas para la separacion, con alimentacion en el plato 20.

Para este proceso, la nafta ligera es cortada por debajo de 90 °C en destilacién ASTM D-86,
mientras que la nafta ligera debe tener una temperatura inicial de destilacion ASTM D-86 por
encima de 90 °C. La presion minima de operacién que permite aproximarse a estas
especificaciones es de 2 kg/cm? en el fondo de la columna, con una temperatura de condensacion
de 77.91 °C, por lo que en el caso de la columna fraccionadora no se presenta un problema
mayor en la definicion de las condiciones de operacion.

[
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Illustracidn 3.13. Esquema de la simulacidn de la columna estabilizadora y fraccionadora de naftas
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3.6.4. Fase 3: Definicion del plato de alimentacion.

Finalmente, se realiza un analisis de sensibilidad del plato de alimentacién de la columna, con el
proposito de definir el plato que permita llevar a cabo la separacion cumpliendo la especificacion
de los productos de mejor manera, sin comprometer las condiciones de la operacion y
manteniendo constante el reflujo.

Columna estabilizadora:

Si se alimenta en el plato 10 se favorece la separacion, incrementando el nimero de etapas de
la seccién de agotamiento de la columna, reduciendo considerablemente la cantidad de n-butano
en la nafta, por lo que Unicamente se encontraran trazas de éste en la nafta ligera. Ir mas alla del
plato 10 implica incrementar las cargas térmicas del condensador y del rehervidor, por lo que el
plato 10 es seleccionado como el plato de alimentacion éptimo.

Tabla 3.27. Anélisis de sensibilidad del plato de alimentacidon de la columna estabilizadora.

COMP.
NnC4ENLA  LIGERO DE
IV?::ar:I(:I Mi;:'/h NAFTA LA NAFTA EN
kgmol/h EL GAS
kgmol/h
18 577 8.98 0.1024 0.0401 40
17 578 8.63 0.0806 0.0063 20
12 583 8.98 0.0197 0.0045 40
10 587 9.06 0.0103 0.0037 41
9 -5.90 9.12 0.0078 0.0033 41

De esta manera quedan definidas las caracteristicas de la columna estabilizadora.

Columna fraccionadora de naftas:

Si se alimenta en el plato 20, se cumple la especificacion de la nafta ligera, pero no la de la nafta
pesada. Debido a esto, resulta conveniente incrementar la seccion de agotamiento de la
columna, pues la nafta pesada se encuentra en mayor proporcion.

Tabla 3.28. Anélisis de sensibilidad del plato de alimentacidon de la columna fraccionadora.

NAFTA LIG. NAFTA PES.

Qcond Qreb

FBP IBP

Mkcal/h Mkcal/h D-86 D-86
20 -15.79 17.52 88.94 55.95 79
17 -15.68 16.97 84.12 69.78 78
10 -15.65 17.52 87.41 89.74 78
9 -15.65 17.53 88.11 89.98 78
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El efecto de mover el plato de alimentacién al plato 10 permite incrementar la seccion de
agotamiento y esto favorece la separacion de la nafta pesada, consiguiendo que la nafta pesada
tenga un punto de ebullicion inicial en destilacion ASTM D-86 de 89.747; esto es practicamente
90 °C. Si se mueve el plato de alimentacion al plato 9, uno por encima del 10, no hay un efecto
considerable, por lo que no tiene sentido moverlo mas alla del plato 10.

Considerando las eficiencias globales de cada separacion se estiman los platos reales con base
en los platos tedricos definidos:

Tabla 3.29. Platos tedricos, reales y de alimentacion de la columna estabilizadora y fraccionadora.

COLUMNA ESTABILIZADORA COLUMNA FRACCIONADORA

Plato Plato
Plato tedrico | tedrico HELCE Seccién Plato tedrico | tedrico HELCE Seccién
simulacidn Gl simulacion (I
Condensador 1 - - Condensador 1 - -
1 2 1 2
2 3 2 3
3 4 3 4
4 > 1-10 Rectificacion 4 > 1-11 Rectificacion
5 6 5 6
6 7 6 7
7 8 7 8
8 9 8 9
9 10 11 Alimentacidn 9 10 12 Alimentacion
10 11 10 11
11 12 11 12
12 13 12 13
13 14 13 14
14 15 14 15
15 16 15 16
16 17 ) 16 17 13-29 Agotamiento
12 -27 | Agotamiento
17 18 17 18
18 19 18 19
19 20 19 20
20 21 20 21
21 22 21 22
22 23 22 23
23 24 Rehervidor 24 - -
Rehervidor 25 - -

110



HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

Fase 4: Definicion del equipo y servicios de intercambio térmico de
la seccion de fraccionamiento.

Separacidén de incondensables:

En esta seccion primero se requiere calentar la nafta de 38 hasta 100 °C. Considerando que el
vapor de baja presion (3.5 kg/cm?g) tiene una temperatura de saturacién de 138.87 °C, es posible
emplear este vapor de baja presion como medio de calentamiento, por lo que el primer
intercambiador de calor sera un calentador con vapor de baja presion.

Posteriormente, se requiere condensar la nafta que es arrastrada en el gas, por lo que es
necesario enfriar tanto como sea posible. El principal medio de enfriamiento del que se dispone
en la planta es el agua de enfriamiento, que permite enfriar hasta 36 - 38 °C, por lo que este sera
un condensador con agua de enfriamiento.

T=38°C T=38°C
P = 8.3 kg/lcm? P =7 kg/cm?
A GAS AMARGOA
L.B.
T=38°C T=100"°C
P = 9.7 kg/lcm? P =9.0 kgilcm?
NAFTA
DE FA-102
AESTABILIZACION

Diagrama 3.21. Intercambio térmico en zona de separacion de incondensables.

Columna estabilizadora:

De manera previa, la carga a la columna estabilizadora debe ser calentada hasta una
temperatura cercana a la temperatura del plato de alimentaciéon. En este caso, se requiere
calentar hasta 179.2 °C. Considerando que esta carga ya fue precalentada hasta 100 °C, se
requiere un equipo adicional de intercambio térmico que caliente hasta la condicién de
alimentacion.

El gas que sale por el domo de la columna requiere condensarse hasta una temperatura de 39.73
°C. Esto puede lograrse con agua de enfriamiento, por lo cual este equipo sera un condensador
con agua de enfriamiento.

El rehervidor de la columna requiere calentar hasta una temperatura de 206.7 °C, lo cual podria
lograrse de manera forzada con vapor de media presion (20 kg/cm?g) o de manera holgada con
vapor de alta presién (42 kg/cm?g). Sin embargo, para la carga térmica de un rehervidor esto
resulta demasiado costoso, razon por la cual, se opta por elegir un rehervidor que empleara gas
combustible como medio de calentamiento.
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T=39.73°C
P =11.3 kg/cm?
GAS AMARGO A L.B.
T=104.4 °C
P = 11.65 kg/cm?
T=100°C T=179.2°C
P = 13.4 kg/lcm? P =12.7 kg/cm?
AESTABILIZACION
i T=206.7°C
P =12.0 kg/cm?
T=1925°C

P =12.0 kg/lcm?

—

NAFTA A FRACCIONAMIENTO

>

Diagrama 3.22. Intercambio térmico en zona de columna estabilizadora.

Columna fraccionadora de naftas:

La columna fraccionadora de naftas opera a una menor presion (2 kg/cm?g en el fondo), por lo
que entre ambas columnas debe de haber una expansion. Esto tiene un efecto sobre la
temperatura, ya que la corriente que proviene de la columna estabilizadora esta a 206.7 °C.
Posteriormente, el plato de alimentacion a la columna fraccionadora de naftas se encuentra a
125.7 °C, por lo que la nafta debe enfriarse hasta la condicién de temperatura de dicho plato.
Para este efecto, una primera suposicién plantearia el uso de agua de enfriamiento; sin embargo,
debido a que no es necesario enfriar a un nivel tan bajo de temperatura, una opcién viable es el
uso de aire en un aeroenfriador, el cual permite enfriar hasta la temperatura maxima extrema de
bulbo seco del lugar; tipicamente, en las refinerias del SNR, estos equipos permiten alcanzar
una temperatura de hasta 55 °C. Se requiere enfriar hasta 125.7 °C, por ende, un equipo de
enfriamiento con aire es una mejor solucién para el enfriamiento, resultando menos costoso que
el agua de enfriamiento.

De manera similar, los gases del domo de la columna requieren condensarse a 77.93 °C. Esta
temperatura sigue estando en el rango de la temperatura alcanzable por el aeroenfriador, por lo
que también se empleara un equipo de estas caracteristicas para este fin.

El rehervidor de la columna requiere calentar hasta una temperatura de 167.32 °C, lo cual podria
lograrse con vapor de media presion (20 kg/cm?g). Sin embargo, al igual que en el caso de la
columna estabilizadora, para la carga térmica de un rehervidor esto resulta demasiado costoso,

112



HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

razon por la cual, se opta por elegir un rehervidor que empleara gas combustible como medio de
calentamiento.

T=779°C
P = 1.3 kg/lcm?

T=91.2°C

P = 1.65 kg/lcm? i o E

T=206.71°C T=1257°C
P = 12.0 kgilcm? P =12.7 kg/lcm?

A FRACCIONAMIENTO s A_(_\O-O

NAFTA LIGERA

T=1673°C
P = 2.0 kg/lcm?

NAFTA PESADA

Diagrama 3.23. Intercambio térmico en zona de columna fraccionadora.

Entrega de productos a L.B.:

En las bases de diseno, se plantearon las condiciones a las que deben entregarse los productos
de la planta (gas amargo, nafta ligera y nafta pesada).

= Condiciones de entrega de productos a L.B.:
o Nafta ligera:
= T=38°C
= P =10kg/cm3g
o Nafta pesada:
= T=95°C
= P =10kg/cm3g
o Gas amargo:
» T=36-40°C
= P =7kg/lcm3g
= Condiciones actuales de los productos:
o Nafta ligera:
= T=7793°C
= P =1.2kg/lcm?*g
o Nafta pesada:
= T=167.31°C
= P=2Kkg/cm3g
o Gas amargo:
= T=3642°C
= P = 8.3 kg/cm?g max
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= Acondicionamiento para cada producto enviado a L.B.:
o Nafta ligera:

Enfriar la nafta ligera, desde 77.93 hasta 38 °C. Puede llevarse a cabo en
un intercambiador de calor con agua de enfriamiento.

Del acumulador de reflujo, la bomba incrementara la presion de la nafta,
desde 1.2 kg/cm?g hasta 12.7 kg/cm?g, pues la nafta debe superar la caida
de presion permisible del calentador (0.7 kg/cm?g) y de la valvula de control
de nivel (2 kg/cm?g).

o Nafta pesada:

Debe enfriarse desde 167.31 hasta 95 °C. Un aeroenfriador permite llevar
a cabo este enfriamiento.

La nafta debe bombearse desde el fondo de la columna, controlando el
nivel de esta con el flujo de salida. La presién de descarga de la bomba
sera de 10.7 kg/cm?g, pues la nafta debe superar la caida de presion
permisible del aeroenfriador (0.7 kg/cm?g) y de la valvula de control de
nivel (2 kg/cm?g).

En una operacion eventual, la nafta pesada debe enfriarse aiin mas, hasta
alcanzar los 38 °C para ir a almacenamiento, por lo que se emplea un
intercambiador de calor con agua de enfriamiento.

o Gas amargo:

La presion de salida de los gases recuperados en la zona de separacion
de incondensables y de la salida de gas amargo en el acumulador de
reflujo de la columna estabilizadora es suficiente para vencer la caida de
presion permisible del calentador y salir a L.B. con los 7 kg/cm?g
requeridos.

3.7. Diagrama de flujo de proceso (DFP) preliminar.
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3.8. Optimizacion del proceso.

Tanto antes, durante y después de disefiar un proceso, debe de mantenerse en mente el
potencial de mejora que existe. Si bien, a lo largo del disefio realizado a lo largo de este capitulo
se mantuvo en mente la seleccion de condiciones, equipos y servicios 6ptimos para el proceso,
existe un gran potencial energético que puede aprovecharse no solo para reducir el consumo de
servicios de calentamiento y enfriamiento (lo cual se traduce en una reduccion en el costo de
operacion), sino que es posible incluso eliminar la necesidad de algunos servicios requeridos
para el proceso.

En un proceso de optimizacion, la integracion de las corrientes frias que requieren calentarse
con corrientes calientes que requieren enfriarse es conocida como integracién térmica, la cual es
un método que el ingeniero de procesos aplica para aprovechar la energia térmica de las mismas
corrientes, reduciendo considerablemente la necesidad de equipos y servicios adicionales.

Como primer paso, se analizaran aquellas corrientes del proceso que requieren calentarse o
enfriarse, tanto en la secciéon de reaccion, como la de fraccionamiento.

Tabla 3.30. Corrientes frias y calientes de la seccion de reaccion

SECCION DE REACCION

CORRIENTE | EQUIPO SERVICIO Ten (°C) | Tsa (°C) | Q (Mkcal/h)
4 BA-101 GAS NATURAL 45 275 35.01
6 EA-101 AGUA DE ENFRIAMIENTO 282 38 36.49

Tabla 3.31. Corrientes frias y calientes de la seccion de fraccionamiento

SECCION DE FRACCIONAMIENTO

CORRIENTE | EQUIPO SERVICIO Ten (°C) | Tsac (°C) | Q (Mkcal/h)
10 EA-102 VAPOR DE BAJA P. 39 100 5.7185
17 EA-103 AGUA DE ENFRIAMIENTO 100 38 0.0286
21 EA-104 VAPOR DE MEDIA P. 100 179 8.7370
23 EA-105 COND. CON AGUA 105 40 5.9186
27 BA-102 REHERVIDOR CON GAS 193 207 9.0612
29 EC-101 AIRE 207 125 9.4352
33 EC-102 COND. CON AIRE 91 78 15.6493
38 BA-103 REHERVIDOR CON GAS 156 167 17.6061
37 EA-106 AGUA DE ENFRIAMIENTO 79 38 1.0168
40 EA-107 AGUA DE ENFRIAMIENTO 168 95 5.5119

40 ALM EA-108 AGUA DE ENFRIAMIENTO 95 38 3.8052

Aquellas corrientes que son parte de una columna de destilacién no pueden ser integradas
térmicamente, pues esto comprometeria el correcto funcionamiento del equipo. Estas corrientes
han sido sefialadas con color amarillo, el resto de las corrientes sefialadas en azul pueden
integrarse térmicamente. De igual manera, las corrientes de la seccion de reaccion no deben
integrarse con las corrientes de la seccién de fraccionamiento.
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3.8.1. Integracion térmica
Como ejemplo, en la seccién de reaccion se tiene:

1. 35.0119 Mkcal/h de carga térmica transferida (entalpia) del calentador a fuego directo
BA-101, el cual emplea gas natural.

2. 36.4997 Mkcal/h de carga térmica transferida del enfriador EA-101, el cual emplea agua
de enfriamiento.

Consumo de gas natural:

Suponiendo que el gas natural tiene el poder calorifico mas bajo de lo establecido en las bases
de disefio (9875 kcal/kg) y una eficiencia de combustion de 80%, para la carga térmica del EA-
101 se requeririan:

Masa de gas natural requerida: 4,625 kg/h

Consumo de agua de enfriamiento:

Considerando que la capacidad calorifica del agua es de 1 kcal/kg°C y el agua sera entregada
a 28 °C y retornada a la torre de enfriamiento a 40 °C, se determina la cantidad de agua que se
necesitaria para enfriar en el EA-101:

Densidad: (997 kg/m?)
Masa de agua requerida: 2°920,000 kg/h
Volumen de agua requerida: 2,986 m¥h

Esto es un consumo energético muy alto, que se traduce en un consumo de servicios auxiliares
qgue tendra una repercusiéon sobre el costo de operacion de la planta. Por ello, se lleva a cabo la
optimizacion de esta seccién de la planta a través del analisis del punto “pinch” (pliegue).

3.8.1.1. Analisis del punto pinch: Seccion de reaccion.

Este método plantea un analisis energético de las corrientes del proceso que, con base en
principios termodinamicos, intercambia el calor sensible de las corrientes frias y calientes.

La limitacién del analisis del punto pinch es que no se considera el calor latente, por lo que puede
existir una discrepancia entre las temperaturas de entrada y de salida calculadas y reales de un
intercambiador de calor; sin embargo, si se definen las cargas térmicas de los equipos de
transferencia de calor, el balance del calor transferido sera adecuado, pues cubrira en su totalidad
el calor latente y el calor sensible que requieren ser transferidos.

Con base en la tabla 3.30, se realiza el analisis térmico, considerando un ATmin. = 10 °C (usado
tipicamente en integracion térmica para evitar que existan limitaciones en el equipo de
intercambio térmico). A partir de este analisis, se obtiene las Curvas Compuestas, la Curva Gran
Compuesta, la temperatura del punto pinch para las corrientes calientes y frias, asi como la carga
térmica requerida para calentar y/o enfriar las corrientes del proceso.
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En las curvas compuestas puede
apreciarse que, dependiendo de la
manera en que se integran las curvas
compuestas, existe un traslape entre
la curva roja (corrientes calientes) y la
curva azul (corrientes frias); este
traslape corresponde a la carga
térmica que fue posible integrar y
aprovechar.

230.
180.

130.
En los extremos de las curvas puede

apreciarse una seccion sin traslape;
esta seccion corresponde a la carga
A ‘ ‘ : térmica que sera necesario
30. - S S — — suministrar para enfriamiento (en el
0. 5 10. 15 20. 25  30. 35 40 caso de la curva roja) y para
H(Mkcalh) calentamiento (en el caso de la curva

80.

Gréfico 3.1. Curvas compuestas seccion de reaccion. aZUI)-

En la curva gran compuesta se puede
apreciar la temperatura del punto
pinch caliente en Ila zona de
interseccién entre la curva gran
compuesta y el eje ordenado.

230. T pinch caliente = 54.6 °C

T pinch frio = 44.6 °C
180 — Qeatentariento = 0.9953 Mkcalth

130. Qenfriamiento = 2.48318 Mkcal/h

! Con estos resultados del analisis
80. L/ ____________________________ pinch, se realiza el disefo de la red
1 de intercambio térmico a través del
método de malla.

30.

H (Mkcal/h)
Gréfico 3.2. Curva gran compuesta seccion de reaccion.

El método de malla considera algunas reglas para su aplicacion:

3. No se debe de intercambiar calor a través del punto pinch.
4. No se debe enfriar por encima del punto pinch.
5. No se debe calentar por debajo del punto pinch.
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Asi mismo, para que dos corrientes puedan intercambiar calor, se debe de cumplir con la regla
del mCp:

Por encima del punto pinch: mCps,iq = MCPcaiiente
Por debajo del punto pinch: mCpcgiiente = MCPfria

El mCp puede ser determinado despejando el producto de la masa por el Cp de la ecuacién
siguiente:

Q
= mCpAT .:mCp = —

Resumiendo, las corrientes de la seccién de fraccionamiento tienen las siguientes caracteristicas:

Tabla 3.32. Resumen de corrientes de seccion de reaccion para método de mallas.

CORRIENTE = TIPO  Ten(°C) | Tsa(°C) Q(Mkecal/h) = mCp
4 FRIA 44 275 35.0119 0.1519
6 CALIENTE| 282 38 36.4997 0.1495

Por encima del punto pinch, el mCp de la corriente fria es mayor al de la corriente caliente, por
lo que el primer equipo de intercambio térmico integrara a estas dos corrientes. La corriente 6
(caliente) es suministrada a 282 °C y sera integrada térmicamente hasta alcanzar la temperatura
del pinch caliente (54.6 °C). La entalpia en esta etapa sera de 34.0165 Mkcal/h; este calor es
removido de ambas corrientes en el intercambiador de calor 1.

La corriente 4 (fria) tenia el potencial de intercambiar 35.0119 Mkcal/h, ya ha intercambiado
34.0165 Mkcal/h, por lo que la energia remanente es de 0.9953 Mkcal/h. Por su parte, la corriente
6 (caliente) tiene un remanente de 2.4831 Mkcal/h. Estas energias remanentes seran
suministradas o removidas por los servicios auxiliares, pues su valor coincide con la energia de
enfriamiento y calentamiento que fue determinada en las curvas compuestas. Respetando las
reglas del andlisis de mallas, se calentara por encima del punto pinch con el intercambiador de
calor 2 (que corresponde al BA-101) y se enfriara unicamente por debajo del punto pinch en el
intercambiador de calor 3 (que corresponde al EA-101).

Con base en esto, se desarrolla el diagrama de mallas, donde se localizan los intercambiadores
de calor que interconectan a las corrientes integradas y los servicios de calentamiento y de
enfriamiento. El diagrama esta dividido por el punto pinch, con la temperatura del punto pinch
caliente que divide a la corriente caliente y la temperatura del punto pinch frio que divide a la
corriente fria.
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Diagrama 3.24. Diagrama de mallas de la integracion térmica de la seccion de reaccion.
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En este punto es posible comparar las cargas térmicas antes y después de la integracion:

Tabla 3.33. Cargas térmicas con y sin integracion térmica en la seccién de reaccion.

SERVICIO CARGA SII\I INTEGRACION CARGA CO’N
TERMICA INTEGRACION TERMICA
CALENTAMIENTO 35.01 Mkcal/h 0.99 Mkcal/h
ENFRIAMIENTO 36.49 Mkcal/h 2.48 Mkcal/h
Sin embargo, se presenta un inconveniente en el disefio,
pues el calentador a fuego directo debe ofrecer un /I K

incremento de temperatura de entre 30 y 50 °C debido a que
en el arranque de la planta se requiere calentar con
incrementos de temperatura considerables; de otra manera,
el tiempo que tardaria el calentador a fuego directo en
alcanzar las condiciones de operacion se extenderia
demasiado. Debido a esto, el analisis pinch realizado ofrece una vision sobre el proceso,
indicando que, aunque es posible lograr que la corriente caliente y la corriente fria se
consuman térmicamente casi por completo, esto no es deseable debido al incremento
de temperatura que debe ofrecer el calentador a fuego directo.

— > AT= |—

30-50 °C

Como alternativa, en la simulacién del proceso, es posible especificar la temperatura de salida
de la corriente fria 40 °C (el punto medio entre 30 y 50 °C) por debajo de la condicién del reactor.
Si la condicion de reaccién es de 275 °C, la salida del precalentador sera de 235 °C. Con la carga
térmica que ofrezca este intercambio térmico se enfriara la corriente caliente tanto como sea
posible. La carga térmica del precalentador es de 27.21 Mkcal/h.

Las cargas térmicas limitadas por el AT del calentador a fuego directo se presentan a
continuacion.
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Tabla 3.34. Cargas térmicas limitadas con y sin integracidon térmica en la seccidn de reaccion.

SERVICIO CARGA SI[\I INTEGRACION CARGA CO,N
TERMICA INTEGRACION TERMICA

CALENTAMIENTO 35.01 Mkcal/h 7.80 Mkcal/h

ENFRIAMIENTO 36.49 Mkcal/h 9.28 Mkcal/h

La red de intercambio térmico de la seccién de reaccidn se presenta a continuacion:

TN

Q=7.8016
Q = 27.2103 Mkcal/h

Mkcal/h / \

T=445°C  /\ A\ T=235°C | T=275°C

R
4

T=121.9 °C| T=282°C

T=282°C l

T=121.9°C T=38°C

v

Q =9.2893
Mkcal/h

llustracion 3.14. Red de intercambio térmico de la seccidon de reaccion.

300

275
250

225

Trazando las lineas paralelas del

200 precalentador es posible observar que

Q

‘;E 175 existe un cruce de temperaturas, por lo que

E__ 150 es de esperarse que el area de transferencia

E 125 | CRUCE DE TEMPERATURAS sea grande, pudiendo llegar a requerir

ﬁ 100 varios equipos de intercambio térmico. En
- todo caso, la transferencia es factible, pues

5 las lineas paralelas no se cruzan.

25

——CORRIENTEFRIA ~ —— CORRIENTE CALIENTE

Gréfico 3.3. Lineas paralelas del precalentador carga-efluente
del reactor de HDT.
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3.8.1.2. Analisis del punto pinch: Seccion de fraccionamiento

De manera analoga al analisis realizado para la seccion de reaccion, el analisis de la seccion de
fraccionamiento requiere establecer las corrientes calientes y frias cuya entalpia resulta
conveniente aprovechar. De la tabla 3.31 se descartan aquellas corrientes que forman parte del
sistema del condensador y del rehervidor de una columna (corrientes 23, 27, 33 y 38). De igual
manera, son descartadas las corrientes que tienen una entalpia muy baja (corrientes 17 y 37),
pues no poseen una carga térmica considerable que permita calentar o enfriar eficientemente.
Por lo tanto, las corrientes 10, 21, 29 y 40 son seleccionadas para el analisis pinch dado su mayor
potencial para intercambiar energia. Ademas, la corriente de nafta pesada a almacenamiento (40
ALM) es una operacion eventual y no es considerada en la integracién térmica porque el
intercambio térmico no sera constante.

Tabla 3.35. Resumen de corrientes de seccion de fraccionamiento para método de mallas.

CORRIENTE TIPO Ten (°C) | Tsac(°C)  Q(Mkcal/h) mCp
10 9

FRIA 3 100 5.7185 0.093776
21 FRIA 100 179 8.7370 0.111072
29 CALIENTE| 206 125 9.4352 0.115471
40 CALIENTE| 168 95 5.5119 0.075330

Realizando el analisis pinch se obtienen las Curvas Compuestas, la Curva Gran Compuesta, la
temperatura del punto pinch para las corrientes calientes y frias, asi como la carga térmica
requerida para calentar y/o enfriar las corrientes del proceso.

T(*C)

280

230.

180.

130.

20,

30.

Hilkcalih)

Gréfico 3.4. Curvas compuestas seccion de fraccionamiento.
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Gréfico 3.5. Curva gran compuesta seccion de fraccionamiento.
T pinch caliente = 206.7 °C T pinch frio = 196.7 °C
Qecalentamiento = 0.0 Mkcal/h Qenfriamiento = 0.4916 Mkcal/h

En el analisis pinch se determina a través de la curva gran compuesta que la temperatura del
punto pinch caliente es de 206.7 °C y, 10 °C por debajo, la temperatura del punto pinch frio es
196.7 °C.

Por medio de las curvas compuestas se aprecia que las corrientes, al integrarse, son consumidas
térmicamente casi en su totalidad, permitiendo emplear Unicamente servicios de enfriamiento,
pues el calor proporcionado por las corrientes calientes es suficiente para calentar a las
corrientes frias.

Con esta informacion es posible realizar el analisis del método de mallas. Es deseable que las
dos corrientes con la mayor entalpia intercambien energia caldrica primero (esto se conoce como
la regla de las marcas o tick off); dichas corrientes son la 21 y 29.

Sin embargo, la regla del mCp indica que por encima del pinch el mCp de la corriente fria debe
ser mayor que el mCp de la corriente caliente, por lo que, en teoria, estas dos corrientes no
podrian intercambiar calor. No obstante, como en muchas reglas, existen excepciones: “Las
corrientes que no entran ni salen del punto pinch no tienen que cumplir la regla del mCp” (Arce,
2014). Tal es el caso de la corriente 21, la cual es una corriente fria suministrada a 100.44 °C y
cuya temperatura objetivo es de 179.1 °C; dado que ambas temperaturas estan fuera del punto
pinch (no salen de él, ni lo atraviesan), las corrientes 21 y 29 pueden integrarse térmicamente.

Planteando los equipos de intercambio térmico paso a paso:
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Intercambiador 1: Corrientes 21 y 29.

La carga térmica de la corriente 21 es de 8.7312 Mkcal/h, mientras que la de la corriente 29 es
de 9.4352 Mkcal/h. Se plantea el intercambio térmico total entre ambas, por lo que la entalpia de
la corriente 21 sera reducida a 0 y a la de la corriente 29 le sera sustraida la de la corriente 21,
en consecuencia, la corriente 29 tendra una carga térmica remanente de 0.6982 Mkcal/h.

Intercambiador 2: Corrientes 10 y 40.

Planteando el siguiente intercambio con base en la regla de las marcas, las corrientes con mayor
energia son la 10 y 40. Ambas corrientes se encuentran por debajo del punto pinch y no lo
atraviesan ni parten de él, asi que la regla del mCp es despreciada en este intercambio.

La corriente 10 posee una carga térmica de 5.7185 Mkcal/h y la corriente 40 de 5.5119 Mkcal/h.
Planteando el consumo energético total de la corriente 40 (la corriente 40 transfiere calor en su
totalidad a la corriente 10, el remanente de la corriente 40 sera de 0 y la corriente 10 tendra un
sobrante de 0.2066 Mkcal/h.

Intercambiador 3: Corrientes 10 y 29.

En este punto, ambas corrientes estan fuera del pinch, por lo que la regla del mCp queda
descartada. La entalpia de la corriente 10 es transferida en su totalidad a la corriente 29, dejando
a la corriente 29 con un remanente de 0.4916 Mkcal/h.

Intercambiador 4: Enfriamiento de corriente 29 con agua de enfriamiento.

La entalpia restante de la corriente 29 es transferida al servicio de enfriamiento (agua). Esta
carga térmica del intercambiador 4 corresponde con la energia calculada para enfriamiento en el
analisis pinch, por lo que puede concluirse que el balance térmico esta cerrado.

A continuacién, se puede apreciar la evoluciéon de la cantidad de calor transferido en cada
intercambiador planteado:

Tabla 3.36. Resumen del anéalisis de malla de la seccion de fraccionamiento.

Qinicial g g & &
Corriente (Mkcalih) Intercambiador  Intercambiador  Intercambiador | Intercambiador
1 (Mkcal/h) 2 (Mkcal/h) 3 (Mkcal/h) 4 (Mkcal/h)
10 5.7185 5.7185 0.2066 0 0
21 8.7370 0 0 0 0
29 9.4352 0.6982 0.6982 0.4916 0
40 5.5119 5.5119 0 0 0
Q transferido
(Mkcal/h) 8.7370 5.5119 0.2066 0.4916
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Diagrama 3.25. Diagrama de mallas de la integracion térmica de la seccién de fraccionamiento.

Para cada intercambiador de calor se evaluan las lineas paralelas:

PARALELAS INTERCAMBIADOR 1 PARALELAS INTERCAMBIADOR 2
225 200
200 175
175 CRUCE DE TEMPERATURAS
o 150
<
150 \ <
5 125
1 p:S CRUCE DE TEMPERATURAS
w100 g ="
100 &
= 75
75
0 50
0 0
——CORRIENTE FRIA ~ ——CORRIENTE CALIENTE ——CORRIENTE FRIA  —— CORRIENTE CALIENTE

Gréfico 3.6. Lineas paralelas del intercambiador 1 (seccion de  Gréfico 3.7. Lineas paralelas del intercambiador 2 (seccidn de
fraccionamiento) fraccionamiento)
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PARALELAS INTERCAMBIADOR 3 PARALELAS INTERCAMBIADOR 4
150 150
125 > 125 —p

o o

g 100 = ;:(‘E' 100
= ]
g =

£ 75 & 75

T 50 T 50

25 25

0 0

——CORRIENTEFRIA ~ ——— CORRIENTE CALIENTE e CORRIENTE FRIA === CORRIENTE CALIENTE

Gréfico 3.8. Lineas paralelas del intercambiador 3 (seccidn de Grafico 3.9. Lineas paralelas del intercambiador 4 (seccion de
fraccionamiento) fraccionamiento)

Desde un principio se plante6 que aquellas corrientes que representen una entalpia muy baja no
era conveniente integrarlas térmicamente, pues esto incrementaria el numero de
intercambiadores de calor, sin ofrecer una ventaja considerable a la reduccién del requerimiento
energético para calentamiento o enfriamiento. Tal es el caso de los intercambiadores de calor 3
y 4:

El intercambiador de calor 3 representa una carga térmica de tan solo 0.2066 Mkcal/h, lo cual
apenas consigue reducir la temperatura de la corriente caliente (29) en 2.2 °C e incrementa la
Qi = 8.7370 temperatura de la corriente fria

Mkcal/h °
100.4°C _179.1°C ~— (10)en1.7°C.

Iﬁgg@g@ﬁg’éf& ----------- Por su parte, el intercambiador

[ .. de calor 4 unicamente reduce la

—> temperatura de la corriente

moel srem 0 || 0 el | L caliente (29) en 4.3 °C, con una
Qs = 0.2066 —— | e b carga de 0.4916 Mkcal/h.

Mkcal/h A

97.8°C 206.7 °C ~——" Entre ambos intercambiadores

1257 °C de calor no representan ni

130 °o= o = odots 4 siquiera un intercambio de 1

978°C |  1ss2cC Mkcal/h Mkcal/h y no resulta relevante su

Q: = 55119 (= _ inclusién en la integracion

39°C 95°C térmica, por lo que seran

eliminados.

Diagrama 3.26. Red de intercambio térmico de la seccidon de fraccionamiento
(preliminar).
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Para compensar y evaluar este cambio, en la simulacion del proceso, al intercambiador de calor
1 le sera definida la temperatura de entrada al plato de la columna estabilizadora (corriente 21
entra a 179.1 °C a la columna estabilizadora). Mientras que al intercambiador de calor 2 le sera
definida la temperatura de salida de la corriente 40 (nafta pesada a 95 °C a L.B.). Para controlar
la temperatura de entrada a la fraccionadora de naftas, la corriente 29 es expandida en la valvula
previo a su alimentacién a la columna; dado que una fraccion de esta corriente esta en fase
vapor, la expansion reducira su temperatura hasta una temperatura cercana a la de alimentacion
del plato.

La red de intercambio térmico de la seccién de fraccionamiento, por lo tanto, resulta de la
siguiente manera:

Q4 =9.2307
Mkcal/h
98.38°C 1813°C [ Y
SEPARACION DE
NconpensasLEs 121\ " —
A
A feeeennees 126°C e
127°c| |2067°c [ N
Ve o o7 Mg
-  206.7 °C
40
97.9°C }
1168.2°C
Q, = 5.5130 -
2Mkcal/h >) >
39 DC 95 OC
10

Diagrama 3.27. Red de intercambio térmico de la seccion de fraccionamiento.

Las curvas paralelas de estos equipos de intercambio térmico permiten apreciar que la
transferencia de calor es posible, pues las paralelas no se cruzan, aunque existe un traslape de
temperaturas pronunciado en el intercambiador 1 y ligero en el intercambiador 2, por lo que el
area de transferencia podria incrementar debido a estos cruces.
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——CORRIENTEFRIA  ——— CORRIENTE CALIENTE
Gréfico 3.11. Paralelas intercambiador 2 (final).

——CORRIENTEFRIA  ——— CORRIENTE CALIENTE
Gréfico 3.10. Paralelas intercambiador 1 (final).

Adicionalmente, puede reducirse aun mas la carga térmica requerida para enfriamiento, pues el
condensador de la columna estabilizadora opera unicamente con agua, reduciendo la
temperatura desde 105 °C hasta 40 °C. En este intervalo de temperatura, resulta conveniente
emplear un enfriador con aire previo al condensador con agua, pues esto permite reducir
considerablemente la carga térmica del condensador y, a su vez, el consumo de agua de
enfriamiento de la planta. El enfriador con aire podra enfriar hasta 54 °C, este proceso tendra
una carga térmica de 5.3974 MMkcal/h, por lo que el condensador de la columna Unicamente
tendra una carga térmica de 0.5212 MMkcal/h.

Q = 5.9186 MMkcal/h Q = 5.3974 MMkcal/h Q = 0.5212 MMkcal/h
T=105°C _ T=40°C_ T=105°C | T=54°C _ T=40°C
. . | . .
cQ
AE. ARRE AE.

Diagrama 3.28. Incorporacion de un aeroenfriador al sistema de condesacion de la columna DA-101.

Finalmente, se ofrece una visién general al consumo energético para calentamiento y para
enfriamiento antes y después de llevar a cabo la integracion térmica:

Tabla 3.37. Comparacion de las cargas térmicas de la seccion de reaccion.

SECCION DE REACCION

TIPO DE
PROCESO SERVICIOS TOTAL

SIN QenrriamienTo 36.4997
INTEGRACION QcaLentamiEnTO 35.0119
CON QenrriamienTo 9.2893
INTEGRACION Qcatentamiento 7.8016
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CARGA TERMICA DE EQUIPOS (SEC. DE REACCION)
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Grafico 3.12. Comparacion de las cargas térmicas de la seccion de reaccion

Tabla 3.38. Comparacion de las cargas térmicas de la seccion de fraccionamiento.

TIPO DE
PROCESO

SIN Qenrraviento | 21.5679 15.9925 37.5604
INTEGRACION (1o Y S R Ty 14.4555 41.1228
CON Qenrraviento | 16.1655 4.8481 21.0136
INTEGRACION Qcaentamiento 26.1634 0 26.1634

SERVICIOS COND/REB INTERCAMBIADORES TOTAL
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CARGA TERMICA DE EQUIPOS (SEC. DE FRACCIONAMIENTO)
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m CONSUMO POR CONDENSADORES/REHERVIDORES = CONSUMO POR ENFRIADORES/CALENTADORES

Gréfico 3.13. Comparacion de las cargas térmicas de la seccidn de fraccionamiento

La carga térmica de los condensadores y rehervidores esta determinada por el funcionamiento
de las columnas estabilizadora y fraccionadora de naftas, por lo que no hay un impacto
significativo en la carga térmica de condensadores y rehervidores. Sin embargo, la energia
suministrada o removida por estos equipos propios de las columnas puede ser aprovechada a
través de la integracion térmica, permitiendo reducir considerablemente la carga térmica de los
intercambiadores de calor, consiguiendo el aprovechamiento mas eficiente de la energia,
optimizando el proceso.

A nivel global, la Unidad U-100 de Hidrotratamiento de Nafta Primaria enfrenta dos casos:

1. Caso 1: Sin integracién térmica:
1.1.  Carga térmica de calentamiento global: 76.1347 Mkcal/h
1.2.  Carga térmica de enfriamiento global: 77.8653 Mkcal/h

2. Caso 2: Con integracién térmica:
2.1.  Carga térmica de calentamiento global: 33.9650 Mkcal/h
2.2.  Carga térmica de enfriamiento global: 30.3029 Mkcal/h

Esto significa que la carga térmica para calentamiento se redujo a un 44.61% y para enfriamiento
se redujo a un 38.92% de lo que hubiese representado la carga térmica si no se hubiese llevado
a cabo la optimizacion del proceso a través de la integracion térmica. Es importante considerar
que las cifras de la carga térmica se traducen en servicios de calentamiento y de enfriamiento y,
a su vez, estos se traducen en costos de operacion, por lo que, a través de la optimizacién del
proceso, se ha reducido el costo operativo por servicios de calentamiento y enfriamiento a menos
de la mitad.
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Illustracion 3.15. Simulacién de la seccidn de reaccidn (con integracion térmica).

Ilustracion 3.16. Simulacion de la seccion de fraccionamiento (con integracion térmica).
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CAPITULO

PAQUETE DE
DISENO DEL
PROCESO
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4.1 Bases conceptuales de diseno.

El propésito de la Unidad de Hidrotratamiento de Naftas Primarias (en lo subsecuente, nombrada
U-100) es producir dos cortes de nafta desulfurada; un corte de nafta ligera que sera procesado
en la Unidad de Isomerizacion y un corte de nafta pesada que sera procesada en la Unidad de
Reformacion Catalitica.

La capacidad de disefio de la U-100 es de 36,500 BPSD con una capacidad minima del 60%.
El disefio del proceso considera un solo caso:
v" IDC (Inicio de corrida)

Las especificaciones de corrientes de entrada a la planta, asi como los productos y servicios

auxiliares estan reportadas las bases conceptuales de diseio del capitulo 3.

4.2 Descripcion del proceso.

La nafta primaria, amarga y estabilizada, se recibe de L.B., proveniente de la Planta Combinada
a una temperatura de 40 °C y presién de 9.5 kg/cm?g o de almacenamiento a una temperatura
de 38 °C y presion de 7.5 kg/cm?g. La planta debe contar con una capacidad de almacenamiento

que garantice su operacion durante al menos 5 dias sin recepcién de nafta amarga.

La nafta se recibe en el tanque de carga a la planta FA-101, en el cual se controla el nivel con el
flujo de entrada a la planta y se mantiene la presion en 2 kg/cm?g con gas de sello a control de
presion para garantizar que la nafta se encuentre en fase liquida. Las trazas de agua proveniente
de plantas aguas arriba son separadas en la pierna del tanque. La bomba GA-101/R cargara la

nafta amarga a la planta con una presién de descarga de 33.7 kg/cm?3g.

La nafta se integrara con el hidrogeno de recirculacion proveniente del compresor de
recirculaciéon GB-101. La mezcla de la nafta con el hidrégeno se precalienta con el efluente del
reactor en el intercambiador de calor EA-101 hasta alcanzar 235 °C; a esta condicion de
temperatura, la mezcla se encuentra completamente vaporizada. Posteriormente, la mezcla
continla su calentamiento hasta la condicion de temperatura del proceso de 275 °C en el

calentador a fuego directo BA-101.

Ala entrada al reactor de hidrotratamiento DC-101, la mezcla de la nafta amarga con el hidrégeno
se encuentra a las condiciones de reaccion, con una temperatura de 275 °C y presién de 25
kg/cm?g. La nafta es hidrotratada, alcanzando las especificaciones planteadas en las bases de

diseno.
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El efluente del reactor se encuentra a una presion menor de 21 kg/cm? y una temperatura mayor
de 282 °C debido a la caida de presion del equipo y el incremento de temperatura debido a la
exotermicidad de las reacciones. El efluente es enfriado en el precalentador carga-efluente EA-
101 hasta alcanzar una temperatura de 123 °C y complementa su enfriamiento en el

intercambiador de calor EA-102, donde a la salida alcanza 38 °C de temperatura.

Con el objetivo de remover el NH3 subproducto de la reaccién, se inyectara de manera
intermitente agua de lavado, para disolver dicho compuesto y separarlo posteriormente. De igual
manera, en este punto se integra el hidrogeno de reposicion para compensar el consumo quimico
de hidrégeno que tuvo lugar en las reacciones de hidrotratamiento, asi como las pérdidas de

hidrégeno por dilucion en la nafta liquida.

La mezcla de la nafta hidrotratada con el hidrégeno es introducida al tanque separador frio de
alta presiéon FA-102. Los gases incondensables contenidos en la mezcla son separados por la
parte de arriba del tanque, mientras que los hidrocarburos ligeros salen de este tanque a control
de nivel. El agua de lavado inyectada antes es separada en la pierna del tanque separador frio

de alta presion por diferencia de densidades.

El gas amargo rico en hidrégeno que sale del FA-102 por la parte de arriba se compone
principalmente del H. de recirculacion, el Hx de reposicion, el H.S e hidrocarburos ligeros,
subproductos de las reacciones de hidrotratamiento. Este gas es recirculado hacia el tanque de
succion del compresor de recirculacion FA-103. En este tanque se garantiza que a la succion del
compresor unicamente se encuentre la fase gaseosa; la fase liquida que pudiera ser arrastrada
hasta este tanque es colectada en el fondo del tanque y reintegrada con la nafta que sale del FA-

102 en una operacion eventual cuando el nivel del liquido del tanque sea considerable.

El gas de recirculacion se introduce al compresor de recirculacion GB-101 para ser reintegrado
al proceso. La pureza de hidrogeno en este gas se ira reduciendo paulatinamente debido a la
formacion de H.S e hidrocarburos ligeros en las reacciones de hidrotratamiento, lo cual se vera
reflejado en la presion del sistema, asi como en el peso molecular del gas de recirculacion. Para
recuperar la pureza del hidrégeno se purgara de manera eventual el gas de recirculacion de baja
pureza, reponiendo el hidrogeno purgado con el hidrégeno de reposicion, el cual posee una

pureza mayor.

La nafta que sale del FA-102 aun posee una cantidad considerable de gases. Para garantizar la
operacion posterior de la columna estabilizadora de naftas, deben separarse los gases disueltos

en la nafta. Para esto, la presién de la nafta es reducida en una valvula de expansién, hasta los
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10.5 kg/cm?g y calentada hasta los 98.15 °C en el intercambiador de calor EA—103, permitiendo
vaporizar la mayor cantidad de gases criogénicos como sea posible, considerando un efecto
secundario, algunos componentes ligeros de la nafta también seran vaporizados y arrastrados
con los gases criogénicos. El efluente del EA-103 es introducido al tanque de separacion FA-104,
donde los gases saldran del tanque por la parte superior y, debido a que se arrastra una pequena
cantidad de nafta, estos gases son enfriados en el EA-104, condensando Unicamente la nafta

para, posteriormente, separar la fraccion de nafta condensada de los gases en el FA-105.

El fondo liquido de los tanques FA-104 y FA-105 es bombeado con las bombas GA-102 y GA-
103, respectivamente. La presion de descarga de las bombas es de 15.5 kg/cm?, para permitir
que la nafta sea mezclada posteriormente. El nivel de los tanques FA-104 y FA-105 es controlado

con el flujo de la nafta liquida.

La nafta liquida mezclada es calentada en el intercambiador de calor EA-105 hasta una
temperatura de 181.6 °C, correspondiente a la temperatura del plato de alimentacién de la

columna estabilizadora de nafta DA-101.

La columna estabilizadora de nafta operara en el domo a una condicién de temperatura de 104.3
°C y presiéon de 11.65 kg/cm?g y, en el fondo, a una temperatura de 206.7 °C y presion de 12
kg/cm?g.

Del domo de la columna saldra una corriente gaseosa compuesta por nafta y todos los gases
amargos; unicamente la nafta sera enfriada en el aeroenfriador EC-101 y condensada en el
condensador EA-106 y recibida en el acumulador de reflujo FA-106, donde los gases amargos
saldran de la parte superior del tanque a control de presion, para integrarse con los gases
provenientes del FA-105 para ser enviados a endulzamiento a una condicion de presion de 7
kg/cm?g. La nafta condensada es bombeada de regreso a la columna DA-101 a control de flujo
con la bomba GA-104, cuya presion de descarga (15.65 kg/cm?g) corresponde a la del plato
superior de la columna donde se introduce el reflujo mas la caida de presion estatica, por valvulas

y por elevacion.

Del fondo de la columna DA-101 se obtiene a 12 kg/cm?g y 206.7 °C la mezcla de nafta ligera y
nafta pesada. Una fraccion de esta nafta es bombeada con la bomba GA-105 hacia el rehervidor
de la columna, el BA-102, donde se vaporizara un 30% de la carga al rehervidor. El producto del
fondo de la columna DA-101 sera separado en las fracciones de nafta ligera y nafta pesada en
la columna fraccionadora de naftas DA-102; previamente, esta corriente debe acondicionarse

para ser alimentada a la columna a las condiciones del plato de alimentacién. Para este efecto,
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el producto del fondo de la columna DA-101 debera enfriarse en el intercambiador de calor EA-
105 hasta 127 °C y, posteriormente, expandido hasta 1.8 kg/cm?g con la valvula de control de
nivel de la columna DA-101 que comprende un control en cascada con el control de flujo de

alimentacion a la columna fraccionadora DA-102.

La columna fraccionadora de nafta operara en el domo a una condicion de temperatura de 91.2
°C y presion de 1.65 kg/cm?g vy, en el fondo, a una temperatura de 167.3 °C y presion de 2

kg/cm?g.

Del domo de la columna saldra una corriente gaseosa compuesta por nafta ligera, la cual sera
condensada en el condensador EC-102 y recibida en el acumulador de reflujo FA-107, donde, de
haber gases amargos, saldran de la parte superior del tanque a desfogue. La nafta condensada
es bombeada de regreso a la columna DA-102 a control de flujo con la bomba GA-106, cuya
presién de descarga (5.65 kg/cm?g) corresponde a la del plato superior de la columna donde se
introduce el reflujo mas la caida de presion estatica, por valvulas y por elevacion. La nafta ligera
producto por su parte, es bombeada con la bomba GA-107 y enfriada en el intercambiador de

calor EA-107 y enviada a la unidad de isomerizacion, o bien, a almacenamiento.

Del fondo de la columna DA-102 se obtiene a 2 kg/cm?g y 167.3 °C la nafta pesada. Una fraccién
de esta nafta es bombeada con la bomba GA-108 hacia el rehervidor de la columna, el BA-103,
donde se vaporizara un 30% de la carga al rehervidor. El producto del fondo de la columna es
bombeado a través de la bomba GA-109 con una presion de descarga de 13.5 kg/cm?g y es
enfriada en el intercambiador de calor EA-103 hasta alcanzar los 95 °C de temperatura para ser
enviada a la unidad de reformacion y, en una operacion eventual, sera enfriada en una segunda

ocasion en el EA-108 hasta los 38 °C y enviada a almacenamiento.

4.3 Diagrama de flujo del proceso (DFP).
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4.4 Balance de Materia y Energia.

No. DE CORRIENTE ’ 1 2 3 4 5
DESCRIPCION NAFTRDE  waperer.  JUERT Natna  GAALB.
FASE Liquid Vapor Liquid Liquid Vapor
Flujo Total Std. Lig. [@ 1 atm, 15.56 C] bbl/day 36500.00 642.51 26129.56 10331.24 458.97
Flujo Total Std. Vap. [@ 1 atm, 0 C] MMft3/day 31.16 213 20.50 11.38 1.02
Flujo Molar Total KG-MOL/HR 1640.36 112.07 1078.86 599.00 53.71
Flujo Mésico Total KG/HR 174329.75 937.75 127256.10 46807.18 1223.92
Temperatura C 40.00 62.49 95.00 38.00 36.49
Presion KG/ICM2G 9.50 19.50 10.00 10.00 7.00
Entalpia Total M*KCAL/HR 3.54 0.12 6.18 0.92 0.13
Peso Molecular 106.28 8.37 117.95 78.14 22.79
Fraccién Molar Lig. 1.00 0.00 1.00 1.00 0.00
Flujo Molar por Componentes KG-MOL/HR
H. 0.0000 94.1423 0.0000 0.0000 25.8080
H.S 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 2.5218
NH; 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0403
METANO 0.0000 1.8268 0.0000 0.0000 3.8007
ETANO 0.0000 4.8752 0.0000 0.0000 5.6736
PROPANO 0.0000 6.8029 0.0000 0.0000 7.9572
iBUTANO 0.0000 1.7708 0.0000 0.0004 2.2385
nBUTANO 0.0000 1.6027 0.0000 0.0176 2.4157
iPENTANO 0.0000 0.7061 0.0000 0.6306 0.0903
nPENTANO 0.0000 0.3474 0.0000 0.3485 0.0063
NBP_51 289.8565 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_58 128.6271 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_72 118.5690 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_86 136.5029 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_100 155.8704 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_114 167.3561 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_128 172.2468 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_142 155.2432 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_155 142.7583 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_169 80.5600 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_183 49.2034 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_197 43.5680 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
PNBP_25 0.0000 0.0000 0.0000 0.0433 0.0037
PNBP_29 0.0000 0.0000 0.0000 28.8512 1.2171
PNBP_35 0.0000 0.0000 0.0004 79.5067 0.9866
PNBP_41 0.0000 0.0000 0.0019 97.6992 0.4504
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No. DE CORRIENTE | 1 2 3 4 5
DESCRIPCION NAFTADE  hoperep. AP NaEry GAALB.
FASE Liquid Vapor Liquid Liquid Vapor
PNBP_47 0.0000 0.0000 0.0079 88.2209 0.1995
PNBP_56 0.0000 0.0000 0.1420 141.7460 0.1589
PNBP_68 0.0000 0.0000 3.7163 111.8958 0.0652
PNBP_81 0.0000 0.0000 73.3131 47.4673 0.0351
PNBP_93 0.0000 0.0000 136.7151 2.4604 0.0202
PNBP_106 0.0000 0.0000 149.6082 0.1074 0.0105
PNBP_118 0.0000 0.0000 151.5784 0.0046 0.0050
PNBP_131 0.0000 0.0000 143.5071 0.0002 0.0021
PNBP_143 0.0000 0.0000 126.8207 0.0000 0.0008
PNBP_157 0.0000 0.0000 128.6711 0.0000 0.0003
PNBP_172 0.0000 0.0000 103.7146 0.0000 0.0001
PNBP_187 0.0000 0.0000 57.3789 0.0000 0.0000
PNBP_197 0.0000 0.0000 3.6831 0.0000 0.0000
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No. DE CORRIENTE | | 8 9 10 1 12
DESCRIPCION ENT. BA-101 ENT. DC-101 SAL.DC-101 ENT. EA-102 SAL. EA-102
FASE Mixed Vapor Vapor Mixed Mixed
Flujo Total Std. Lig. [@ 1 atm, 15.56 C] bbl/day 41018.58 41018.58 40782.35 40782.35 40782.35
Flujo Total Std. Vap. [@ 1 atm, 0 C] MMft3/day 49.35 49.35 48.91 48.91 48.91
Flujo Molar Total KG-MOL/HR 2597.78 2597.78 2574.56 2574.56 2574.56
Flujo Masico Total KG/HR 178244.18 178244.18 178244.18 178244.18 178244.18
Temperatura C 235.00 275.00 282.00 123.19 38.00
Presién KG/CM2G 30.28 25.00 21.00 19.50 18.00
Entalpia Total M*KCAL/HR 31.71 39.51 40.33 13.30 3.80
Peso Molecular 68.61 68.61 69.23 69.23 69.23
Fraccion Molar Lig. 0.23 0.00 0.00 0.62 0.67
Flujo Molar por Componentes KG-MOL/HR
H, 908.8551 908.8551 838.5443 838.5443 838.5443
H,S 1.8480 1.8480 4.3698 4.3698 4.3698
NH; 0.0997 0.0997 0.1400 0.1400 0.1400
METANO 19.2699 19.2699 21.2054 21.2054 21.2054
ETANO 6.9774 6.9774 7.6735 7.6735 7.6735
PROPANO 3.1208 3.1208 4.1323 4.1323 4.1323
iBUTANO 0.4501 0.4501 0.8810 0.8810 0.8810
nBUTANO 0.2863 0.2863 1.0832 1.0832 1.0832
iIPENTANO 0.0357 0.0357 0.0357 0.0357 0.0357
NPENTANO 0.0127 0.0127 0.0127 0.0127 0.0127
NBP_51 289.8565 289.8565 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_58 128.6271 128.6271 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_72 118.5690 118.5690 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_86 136.5029 136.5029 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_100 155.8704 155.8704 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_114 167.3561 167.3561 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_128 172.2468 172.2468 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_142 155.2432 155.2432 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_155 142.7583 142.7583 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_169 80.5600 80.5600 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_183 49.2034 49.2034 0.0000 0.0000 0.0000
NBP_197 43.5680 43.5680 0.0000 0.0000 0.0000
PNBP_25 0.0023 0.0023 0.0493 0.0493 0.0493
PNBP_29 1.3120 1.3120 31.3803 31.3803 31.3803
PNBP_35 2.9183 2.9183 83.4119 83.4119 83.4119
PNBP_41 2.9511 2.9511 101.1027 101.1027 101.1027
PNBP_47 2.2007 2.2007 90.6290 90.6290 90.6290
PNBP_56 2.6313 2.6313 144.6784 144.6784 144.6784
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No. DE CORRIENTE | | 8 9 10 11 12
DESCRIPCION ENT.BA-101 ENT.DC-101 SAL.DC-101 ENT.EA-102 SAL. EA-102
FASE Mixed Vapor Vapor Mixed Mixed
PNBP_68 1.4274 14274 117.1046 117.1046 117.1046
PNBP_81 0.9848 0.9848 121.8003 121.8003 121.8003
PNBP_93 0.7434 0.7434 139.9390 139.9390 139.9390
PNBP_106 0.5195 0.5195 150.2457 150.2457 150.2457
PNBP_118 0.3390 0.3390 151.9270 151.9270 151.9270
PNBP_131 0.2052 0.2052 143.7146 143.7146 143.7146
PNBP_143 0.1150 0.1150 126.9366 126.9366 126.9366
PNBP_157 0.0700 0.0700 128.7415 128.7415 128.7415
PNBP_172 0.0320 0.0320 103.7466 103.7466 103.7466
PNBP_187 0.0099 0.0099 57.3888 57.3888 57.3888
PNBP_197 0.0004 0.0004 3.6835 3.6835 3.6835
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No. DE CORRIENTE 13 14 15 17 21
DESCRIPCION ENT.FA-102 ENT.EA-103  S2ODE  H2RECIRC  wor ™A
FASE Mixed Mixed Vapor Vapor Liquid
Flujo Total Std. Lig. [@ 1 atm, 15.56 C] bbl/day 41424.86 36906.24 4518.62 4518.62 31.61
Flujo Total Std. Vap. [@ 1 atm, 0 C] MMft3/day 51.04 32.85 18.19 18.19 0.03
Flujo Molar Total KG-MOL/HR 2686.63 1729.21 957.42 957.42 1.73
Flujo Masico Total KG/HR 179181.93 175267.43 3914.51 3914.50 144.79
Temperatura C 38.52 39.01 38.52 110.46 38.83
Presién KG/CM2G 18.00 10.50 18.00 31.78 13.50
Entalpia Total M*KCAL/HR 3.92 3.55 0.36 0.88 0.00
Peso Molecular 66.69 101.36 4.09 4.09 83.91
Fraccion Molar Lig. 0.64 0.99 0.00 0.00 1.00
Flujo Molar por Componentes KG-MOL/HR
H, 932.6866 23.8311 908.8555 908.8554 0.0106
H.S 4.3698 2.5218 1.8480 1.8480 0.0059
NH; 0.1400 0.0403 0.0997 0.0997 0.0001
METANO 23.0322 3.7582 19.2741 19.2741 0.0046
ETANO 12.5487 5.5712 6.9775 6.9775 0.0099
PROPANO 10.9352 7.8144 3.1208 3.1208 0.0189
iBUTANO 2.6518 2.2017 0.4501 0.4501 0.0062
NBUTANO 2.6858 2.3996 0.2863 0.2863 0.0069
iIPENTANO 0.7418 0.7061 0.0357 0.0357 0.0019
NPENTANO 0.3601 0.3474 0.0127 0.0127 0.0009
PNBP_25 0.0493 0.0470 0.0023 0.0023 0.0001
PNBP_29 31.3803 30.0683 1.3120 1.3120 0.0743
PNBP_35 83.4119 80.4937 2.9183 2.9183 0.1896
PNBP_41 101.1027 98.1516 2.9511 2.9511 0.2182
PNBP_47 90.6290 88.4283 2.2007 2.2007 0.1837
PNBP_56 144.6784 142.0470 2.6314 2.6314 0.2609
PNBP_68 117.1046 115.6773 1.4274 1.4274 0.1737
PNBP_81 121.8003 120.8156 0.9848 0.9848 0.1429
PNBP_93 139.9390 139.1956 0.7434 0.7434 0.1256
PNBP_106 150.2457 149.7261 0.5195 0.5195 0.1003
PNBP_118 151.9270 151.5880 0.3390 0.3390 0.0738
PNBP_131 143.7146 143.5095 0.2052 0.2052 0.0499
PNBP_143 126.9366 126.8216 0.1150 0.1150 0.0310
PNBP_157 128.7415 128.6715 0.0700 0.0700 0.0211
PNBP_172 103.7466 103.7147 0.0320 0.0320 0.0108
PNBP_187 57.3888 57.3789 0.0099 0.0099 0.0037
PNBP_197 3.6835 3.6831 0.0004 0.0004 0.0002
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No. DE CORRIENTE 22 24 25 26 28
DESCRIPCION NAFTALIQ ALIQAO'1DA' M?E?CfA DO'\1/I(?1 Diie REFI#? D
FASE Liquid Mixed Vapor Vapor Liquid
Flujo Total Std. Lig. [@ 1 atm, 15.56 C] bbl/day 36804.19 36835.79 70.45 14317.34 13920.61
Flujo Total Std. Vap. [@ 1 atm, 0 C] MMft3/day 32.58 32.62 0.23 18.76 18.02
Flujo Molar Total KG-MOL/HR 1715.12 1716.85 12.36 987.40 948.40
Flujo Masico Total KG/HR 175008.44 175153.23 114.20 56885.35 55513.73
Temperatura C 98.92 181.69 37.88 105.41 39.75
Presién KG/ICM2G 13.50 12.00 7.00 11.65 15.65
Entalpia Total M*KCAL/HR 9.1 18.34 0.01 7.29 1.21
Peso Molecular 102.04 102.02 9.24 57.61 58.53
Fraccion Molar Lig. 1.00 0.98 0.00 0.00 1.00
Flujo Molar por Componentes KG-MOL/HR
H, 13.5090 13.5196 10.3115 17.7120 4.2007
H,S 2.4031 2.4090 0.1128 26.4073 24.0693
NH; 0.0342 0.0343 0.0060 0.1138 0.0777
METANO 3.1522 3.1568 0.6013 9.2587 6.0373
ETANO 5.2491 5.2590 0.3122 44.7625 40.3037
PROPANO 7.6072 7.6261 0.1882 176.7999 174.5713
iBUTANO 2.1646 2.1708 0.0309 102.2701 103.8813
nBUTANO 2.3722 2.3791 0.0205 164.9602 168.1820
iIPENTANO 0.7019 0.7037 0.0023 14.2935 14.0169
NPENTANO 0.3458 0.3466 0.0008 1.1219 1.0944
PNBP_25 0.0468 0.0469 0.0001 0.5439 0.5227
PNBP_29 29.9122 29.9865 0.0818 189.1864 181.4700
PNBP_35 80.1307 80.3202 0.1734 156.4184 149.8990
PNBP_41 97.7679 97.9860 0.1655 60.3517 57.8395
PNBP_47 88.1292 88.3129 0.1154 17.6218 16.8896
PNBP_56 141.6640 141.9250 0.1220 5.1153 4.9016
PNBP_68 115.4495 115.6231 0.0541 0.4170 0.3992
PNBP_81 120.6433 120.7861 0.0294 0.0427 0.0408
PNBP_93 139.0531 139.1787 0.0170 0.0046 0.0044
PNBP_106 149.6170 149.7173 0.0088 0.0004 0.0004
PNBP_118 151.5100 151.5838 0.0042 0.0000 0.0000
PNBP_131 143.4578 143.5077 0.0018 0.0000 0.0000
PNBP_143 126.7899 126.8209 0.0007 0.0000 0.0000
PNBP_157 128.6501 128.6712 0.0003 0.0000 0.0000
PNBP_172 103.7038 103.7146 0.0001 0.0000 0.0000
PNBP_187 57.3751 57.3789 0.0000 0.0000 0.0000
PNBP_197 3.6829 3.6831 0.0000 0.0000 0.0000
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No. DE CORRIENTE 30 31 32 33 35
DESCRIPCION aeatos  AIEDAT Regpaqor  PONO DA RELLK DA
FASE Liquid Mixed Liquid Vapor Liquid
Flujo Total Std. Lig. [@ 1 atm, 15.56 C] bbl/day 36460.76 36460.76 81967.13 38226.22 27894.36
Flujo Total Std. Vap. [@ 1 atm, 0 C] MMft3/day 31.87 31.87 71.66 42.10 30.72
Flujo Molar Total KG-MOL/HR 1677.85 1677.85 3771.96 2216.30 1617.30
Flujo Masico Total KG/HR 174063.41 174063.41 391310.46 173190.56 126379.37
Temperatura C 206.71 126.10 217.95 91.23 78.37
Presién KG/CM2G 12.00 2.00 12.00 1.65 5.65
Entalpia Total M*KCAL/HR 21.04 11.81 56.05 21.58 5.21
Peso Molecular 103.74 103.74 103.74 78.14 78.14
Fracciéon Molar Lig. 1.00 0.99 0.67 0.00 1.00
Flujo Molar por Componentes KG-MOL/HR
H, 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
H.S 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
NH; 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
METANO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
ETANO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
PROPANO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0001 0.0001
iBUTANO 0.0004 0.0004 0.0008 0.0014 0.0010
NBUTANO 0.0168 0.0168 0.0378 0.0622 0.0474
iIPENTANO 0.6129 0.6129 1.3779 2.2678 1.7025
NPENTANO 0.3411 0.3411 0.7668 1.2621 0.9408
PNBP_25 0.0432 0.0432 0.0970 0.1597 0.1170
PNBP_29 28.8022 28.8022 64.7500 106.5680 77.8982
PNBP_35 79.4930 79.4930 178.7076 294.1228 214.6681
PNBP_41 97.7169 97.7169 219.6766 361.5454 263.7879
PNBP_47 88.2468 88.2468 198.3868 326.4837 238.1964
PNBP_56 141.9103 141.9103 319.0274 524.5427 382.7143
PNBP_68 115.6223 115.6223 259.9295 414.0573 302.1185
PNBP_81 120.7861 120.7861 271.5381 175.7029 128.1618
PNBP_93 139.1786 139.1786 312.8863 9.1094 6.6430
PNBP_106 149.7173 149.7173 336.5783 0.3977 0.2900
PNBP_118 151.5838 151.5838 340.7743 0.0170 0.0124
PNBP_131 143.5077 143.5077 322.6184 0.0007 0.0005
PNBP_143 126.8209 126.8209 285.1049 0.0000 0.0000
PNBP_157 128.6712 128.6712 289.2646 0.0000 0.0000
PNBP_172 103.7146 103.7146 233.1598 0.0000 0.0000
PNBP_187 57.3789 57.3789 128.9930 0.0000 0.0000
PNBP_197 3.6831 3.6831 8.2800 0.0000 0.0000
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No. DE CORRIENTE | | w 38
DESCRIPCION REB DA-102 A EA-103
FASE Liquid Liquid
Flujo Total Std. Lig. [@ 1 atm, 15.56 C] bbl/day 145112.98 26129.35
Flujo Total Std. Vap. [@ 1 atm, 0 C] MMft3/day 113.82 20.49
Flujo Molar Total KG-MOL/HR 5991.53 1078.85
Flujo Mésico Total KG/HR 706729.17 127255.15
Temperatura C 173.38 168.50
Presion KG/ICM2G 2.00 11.50
Entalpia Total M*KCAL/HR 80.87 11.72
Peso Molecular 117.95 117.95
Fraccion Molar Lig. 0.68 1.00
Flujo Molar por Componentes KG-MOL/HR
H, 0.0000 0.0000
H.S 0.0000 0.0000
NH; 0.0000 0.0000
METANO 0.0000 0.0000
ETANO 0.0000 0.0000
PROPANO 0.0000 0.0000
iBUTANO 0.0000 0.0000
nBUTANO 0.0000 0.0000
iIPENTANO 0.0000 0.0000
NPENTANO 0.0000 0.0000
PNBP_25 0.0000 0.0000
PNBP_29 0.0002 0.0000
PNBP_35 0.0020 0.0004
PNBP_41 0.0107 0.0019
PNBP_47 0.0440 0.0079
PNBP_56 0.7887 0.1420
PNBP_68 20.6316 3.7149
PNBP_81 407.0760 73.2988
PNBP_93 759.2749 136.7166
PNBP_106 830.8790 149.6099
PNBP_118 841.8162 151.5792
PNBP_131 796.9887 143.5075
PNBP_143 704.3173 126.8209
PNBP_157 714.5933 128.6712
PNBP_172 575.9932 103.7146
PNBP_187 318.6616 57.3789
PNBP_197 20.4547 3.6831
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4.5 Lista de equipo de proceso.

CLAVE

EC-101
EC-102

GA-101
GA-102
GA-103
GA-104
GA-105
GA-106
GA-107
GA-108
GA-109

BA-101
BA-102
BA-103

DA-101
DA-102

GB-101

EA-101
EA-102
EA-103
EA-104
EA-105
EA-106
EA-107
EA-108

SERVICIO CARACTERISTICAS
AEROENFRIADORES
ENFRIADOR DE DA-101 Q =5.3974 x 1.1 Mkcal/h
CONDENSADOR DE DA-102 Q = 15.6491 x 1.1 Mkcal/h
BOMBAS
BOMBA DE CARGA AL REACTOR AP = 31.8 kg/cm? F =248.17 x 1.1 m¥h
1a BOMBA DE CARGA A DA-101 AP = 6.7 kg/cm? F =270.8 x 1.1 m¥h
2a BOMBA DE CARGA A DA-101 AP =7.4kg/lcm? F=0.255x 1.1 m#h
BOMBA DE REFLUJO DE DA-101 AP =43 kg/lcm? F=96.71x 1.1 m¥h
BOMBA DE REHERVIDOR DE DA-101 AP = 6.0 kg/cm? F =749.95x 1.1 m¥h
BOMBA DE REFLUJO DE DA-102 AP = 45kg/cm? F =203.6 x 1.1 m#h
BOMBA DE NAFTA LIGERA PRODUCTO AP =115 kglcm? F = 75.41 x 1.1 m3h
BOMBA DE REHERVIDOR DE DA-102 AP =5.0kg/cm? F=1175.9x 1.1 m¥h
BOMBA DE NAFTA PESADA PRODUCTO AP =115 kglem? F=211.7 x 1.1 m¥h

CALENTADORES A FUEGO DIRECTO

CALENTADOR DE CARGA AL REACTOR Q =7.7975 x 1.2 Mkcal/h
REHERVIDOR DE DA-101 Q =8.7297 x 1.2 Mkcal/h
REHERVIDOR DE DA-102 Q =16.2269 x 1.2 Mkcal/h

COLUMNAS DE DESTILACION

COLUMNA ESTABILIZADORA DE NAFTA D.l.=2134Y 3048 mm L =25603.2
COLUMNA FRACCIONADORA DE NAFTA D.l. =3962 mm L =25298
COMPRESORES

COMPRESOR DE RECIRCULACION DE AP = 31.78 kg/cm? F = 18.88 x 1.1 MPCSD

HIDROGENO
INTERCAMBIADORES DE CALOR

*PRECALENTADOR CARGA-EFLUENTE Q = 27.02 x 1.1 Mkcal/h
*ENFRIADOR DE EFLUENTE DEL REACTOR Q =9.50 x 1.1 Mkcal/h
*CALENTADOR INCONDENSABLES Q =5.51 x 1.1 Mkcal/h
*CONDENSADOR DE NAFTA ARRASTRADA Q =0.03 x 1.1 Mkcal/h
*CALENTADOR DE CARGA A DA-101 Q =9.23x 1.1 Mkcal/h
*CONDENSADOR DE DA-101 Q =0.52 x 1.2 Mkcal/h
*ENFRIADOR DE NAFTA LIGERA Q =1.02 x 1.1 Mkcal/h

*ENF. DE NAFTA PESADA A ALMACENAMIENTO Q =3.80 x 1.1 Mkcal/h
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DC-101

FA-101

FA-102
FA-103
FA-104

FA-105
FA-106
FA-107

REACTORES
REACTOR DE HIDROTRATAMIENTO DE NAFTA D.l. =3200 mm L =9906 mm

RECIPIENTES

TANQUE DE BALANCE DE CARGA A LA
PLANTA

*TANQUE SEPARADOR FRIO DE ALTA
PRESION

*TANQUE DE SUCCION DEL COMPRESOR

*TANQUE DE SEPARACION DE
INCONDENSABLES

*TANQUE DE SEPARACION DE GAS AMARGO
*ACUMULADOR DE REFLUJO DE DA-101
*ACUMULADOR DE REFLUJO DE DA-102

D.l. =3200.4 mm L =9753.6 mm

*Equipo menor no considerado en la etapa de dimensionamiento

4.6 Hojas de datos de los equipos criticos de proceso.

A continuacion, se presentan las hojas de datos y especificaciones de los equipos criticos:

1.

Tanque de carga a la planta (tanque de balance (FA-101)

2. Reactor de hidrotratamiento de nafta primaria (DC-101)

3. Columnas de destilacion:

a. Estabilizadora de nafta (DA-101)
b. Fraccionadora de nafta (DA-102)
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA RECIPIENTES
INGENIERIA QUIMICA
CLIENTE: UNAM PROYECTO: TESIS
PLANTA: HIDROTRATADORA DE NAFTA PRIMARIA "U-100" HOJA 1DE1
LOCALIZACION: GONDOR REQ /0.C. No.
CLAVE DEL EQUIPO: FA-101 No. DE UNIDADES: UNA
SERVICIO: TANQUE DE CARGAA LA PLANTA
Tipo de fluido: Liquido: Nafta primaria / agua amarga Flujo: 248.17 mZ/h Densidad: 720.98 kg/mz
Vapor o Gas: - Flujo: - m’/h Densidad: kg/m
Temperatura Operacion: 40 °C Maxima: 80 °C Diseno: 95 °C
Presion Operacion: 2 kg/cm® g Maxima: 4 kg/cm® g Disefio: 6 kg/cm? g +Vacio Total
Dimensiones Longitud (T-T): 9753.6 mm Didmetro: 3200.4 mm Vol. Total: 9.67 m’
Nivel Maximo: 2590.8 mm Normal 1615.68 mm Mimimo 153 mm
Alarmas Alto nivel: 2103.24 mm Bajo nivel: 762.45 mm Nivel de paro (surge): mm
Materiales: Carcaza: A.C. Tapas: A.C. Malla separadora: No Espesor: mm
Corrosion permisible: --- mm Tapas: mm Recubrimiento int: - mm
Relevado de esfuerzos: No Estampado ASME:
BOQUILLAS NOTAS
Clave No. Req. Diam. Nom. Servicio (1) Acotaciones en mm
1 1 610 Registro de hombre (2) No forman parte del alcance de este proyecto
7 1 (2) Salida de gas de sello (3) Altura minima por NPSH de bomba
8 1 76 Venteo (4) Mampara de choque
10 1 2 Alimentacién de FG-101 (5) Rompedor de vortices
11 4 (2) Entrada de gas de sello (6) Debera definirse en ingenieria de detalle
17 1 (2 Salida de nafta a GA-101 (7) Normalmente sin flujo
18 1 (2) Salida de agua amarga a L.B.
31 1 76 Drene
33 1) (6) Valvula de seguridad de presion
35 1 51 Conexion de servicio
36 1 (2) Boquilla para linea de igualacion de presion
45A-D 4 51 Instrumentos de nivel
46 A-D 4 51 Instrumentos de nivel
| (1) 9753.6
\ @ ¢ P
46A M
§ 468 il
2 Nnor
46C N
e S ABN
46D & é 3 Nmin
= ’c\é 2
w I% 35
Nmax
46A
468 e @
‘_,ﬁ’: Eﬂ; - ABN
R & nmin
N
®) % 81
31
- 18 ) (7)
7 et
610
REVISION 0 1 2 4 5
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HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA REACTORES

INGENIERIA QUIMICA
CLIENTE: UNAM PROYECTO: TESIS
PLANTA: HIDROTRATADORA DE NAFTA PRIMARIA "U-100" HOJA 1DE1
LOCALIZACION: GONDOR REQ /0.C. No.
CLAVE DEL EQUIPO: DC-101 No. DE UNIDADES: UNA
SERVICIO: REACTOR DE HIDROTRATAMIENTO DE NAFTA PRIMARIA
Tipo:
Diametro: 3200.4 mm
Longitud (T-T): 8273.8 mm Altura del lecho cat. 5777.6 mm
Temperatura de Operacion: Namal 273 @
Maxima 350 °C @
Temperatura de Disefio: 350 °C : e 28 :
; - Normal 25 kg/cm® g
Presién de Operacion: K = el )
Presiéon de Disefio: 29.7 kg/cm2 g +Vacio total E g
Materiales: Cuerpo: (2) Cabezas: (2) : . _—
o o I
Corrosion permisible: _ (2) mm : 5
Relevado de esfuerzos: Sl: X  (por presencia de H2S) NO: 9) N
Aislamiento: Si Estampado ASME: Si @ 3
Tipo de cabezas: Elipsoidales (2:1) :
1
OPERACION E
FLUJO Lecho catalitico: Catalizador Co-Mo !
Molar 2597.75 kgmol/h Tipo de llenado: Manga :
Vol. 4942.55 m*h @Cond.DePyT Material inerte: Bolas de alimina :
Vol. 271.72 m°std./h LHSV: 5 ht !
Masa 178243.71 kg/h Masa velocidad: 4500 lb/h*ft* :
: g 8
~ ~
BOQUILLAS § ; ;
Clave No. Req. Diam. Nom. Servicio ;
1 1 610 REGISTRO DE HOMBRE (5) :
2 1 152 DESCARGA DE CATALIZADOR ;
11 1 (2) ALIMENTACION DE BA-101 :
17 1 (2) SALIDA DE NAFTAHIDROTRATADA A EA-102 ;
31 1 102 DRENE (5) :
33 5 (3) VALVULA DE SEGURIDAD (EN LINEA) ;
35 1 51 CONEXION DE SERVICIO (5) }
36 A-B 2 38 INDICADOR DE PRESION (5) @ -
40 A-B 2 38 INDICADOR DE TEMPERATURA (5) =
®) °
35
5.0
©) S R
® it
C 408
NOTAS 3 ? : )
(1) Acotaciones en mm = @_
(2) No forman parte del alcance de este proyecto @
(3) Debera definirse en la ingenieria de detalle
(4) Distribuidor de flujo NPT 7_ '320()"4 - >
(5) Determinadas con base en el volumen del recipiente
(6) Colector de fondos
(7) Bolas de alimina de 1/4"
(8) Bolas de alumina de 1/2"
(9) Bolas de alimina de 3/4"
REVISION 0 1 2 4 5
FECHA
ELABORADO POR SAR
APROBADO POR INB

154




HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS

DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

INGENIERIA QUIMICA

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA COLUMNAS

CLIENTE: UNAM PROYECTO: TESIS
PLANTA: HIDROTRATADORA DE NAFTA PRIMARIA "U-100" HOJA 1DE2
LOCALIZACION: GONDOR REQ /0.C. No.
CLAVE DEL EQUIPO: DA-101 No. DE UNIDADES: UNA
SERVICIO: COLUMNA ESTABILIZADORA DE NAFTA
Tipo: Platos: X Empaque estructurado: Empaque aleatorio:
Didmetro: 2134 mm Y 3048 mm
Longitud (T-T): 25603.2 mm U] 2134
Temperatura de Operacién: Superior 104.3 °C Max. 115 °C 7)
Inferior 206.7 oC Méx. 227 oc o IO
Temperatura de Disefio: Superior 130 e @ 8
Inferior 242 °C 36A
Presion de Operacion: Superior 11.65 kg/cm® g Méx. 13 kg/em® g
Inferior 12 kg/cm’ g Max. 13 kg/cm’ g
Presién de Disefio: Superior 15 kg/cng + Vacio total c
Inferior 15 kg/cm’g  +Vacio total @)_* r"'.|_@ ! =
Materiales: Cuerpo: Acero al carbén Cabezas: Acero al carbén %A 4) 1 '2
Rec. Int. (2) Espesor: (2) mm 'y
Corrosion per (2) mm
Relevado de esfuerzos: Si: X (por presencia de H2S) NO:
Aislamiento: Si Estampado ASME: Si —
PLATOS z
No. Tipo No. De Pasos Espaciamiento, mm Material Platos MaterialU.de C. .t g
1-10 Valv. 2 610 A.1.410 A.1.410
11-12 Valv. 2 914.4 A.1.410 A.1.410 SRR |
13-27 Valv. 2 610 A.1.410 A.l.410 @’—i' {
e g I 1 T o
= @)——{- 11 408) t
r 1 3
EMPAQUES >
No. Tipo Altura de cama, mm Peso por cama, mm Material T 1 2
|
BOQUILLAS R R R R RRR RN IRRRR © *
Clave No. Req. Didm. Nom. Servicio @'_l" §
1A-D 4 610 REGISTRO DE HOMBRE (5) I 1
7 1 (2) SALIDA DE VAPOR A CONDENSADOR EA-106
8 i 76 VENTEO (EN LINEA) (5) f !
10 1 (2) REFLUJO DE GA-104  Sopsenasensenosensenoseaenosnoan
11 1 (2) ALIMENTACION DE EA-105
17 1 (2) SALIDA DE NAFTAS A EA-105 R |
29 1 2 RETORNO DE BA-102 27 +@
31 1 102 DRENE (5) I 1
33 1 (3) VALVULA DE SEGURIDAD (EN LINEA)
35 1 51 CONEXION DE SERVICIO (5) b
36A-B 2 38 INDICADOR DE PRESION (5) @’_i-
40A-D 6 38 INDICADOR DE TEMPERATURA (5) 8) 2)| o
46 A-B 3 51 INDICADOR Y CONTROLADOR DE NIVEL (5) < G ’ %
46A ) AN
Noior
(o S| 3 sl
NOTAS 3 & +@
(1) Acotaciones en mm i T
(2) No forman parte del alcance de este proyecto 6)
(3) Deberé definirse en la ingenieria de detalle
(4) La informacién sobre internos serd proporcionada por el fabricante 3) §
(5) Determinadas con base en el volumen delrecipiente = AOD/'
(6) Rompedor de vértice 4
17
NPT / 3048
REVISION 0 1 2 4 5
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HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
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G VR

,’:3}2{ > UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEX!CO
ﬁ;&’ ';" FACULTAD DE ESTUDIOS 'SUPE’RIORES CUAUTITLAN HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA COLUMNAS
s INGENIERIA QUIMICA
CLIENTE: UNAM PROYECTO: TESIS
PLANTA: HIDROTRATADORA DE NAFTA PRIMARIA "U-100" HOJA 2 DE2
LOCALIZACION: GONDOR REQ/0.C.No.
CLAVE DEL EQUIPO: DA-101 No. DE UNIDADES: UNA
SERVICIO: COLUMNA ESTABILIZADORA DE NAFTA
TIPO DE PLATO VALVULADO VALVULADO VALVULADO
TIPO DE LiQuipo: NAFTA PRIMARIA NAFTA PRIMARIA NAFTA PRIMARIA
FLUIDO GAS: GAS AMARGO/ VAPOR DE NAFTA PRIMARIA GAS AMARGO/ VAPOR DE NAFTA PRIMARIA GAS AMARGO/ VAPOR DE NAFTA PRIMARIA
REQUERIMIENTOS MECANICOS
DIAMETRO INTERNO (mm) 2134 2134 3048 3048 3048 -
ESPACIAMIENTO ENTRE PLATOS (mm) 610 610 914 610 610 -
MATERIAL DE LOS PLATOS A.l.-410 A.l.-410 A.l.-410 A.l.-410 A.l.-410 -
SECCION RECTIFICACION RECTIFICACION ALIMENTACION AGOTAMIENTO AGOTAMIENTO -
CONDICIONES DEL PLATO
COND. EN PLATO NO. 1 7 11 12 27
NO. DE PASOS 2 2 2 2 2 -
TEMPERATURA (°C) 105 139 180 181 197
PRESION (kg/cm®g) 11.7 11.7 11.8 11.8 12.0 -
LIQUIDO DEL PLATO
FLUJO VOL. LiQ. @ PY T (m®/h) 152 184 524 532 573 -
FLUJO MASICO LiQ. (kg/h) 80255 95507 277 281 296 -
DENSIDAD LiQ. @ P Y T (kg/m°) 528.23 519.94 529.42 527.74 516.82
VISCOSIDAD LiQ (cP) 0.1004 0.0919 0.0951 0.0941 0.0897 a
COND. TERM. LiQ. (kcal/h m °C) 0.0800 0.0779 0.0711 0.0709 0.0684
TENSION SUPERF. (dina/cm) 6.63 5.41 5.29 5.18 4.78 -
GAS DEL PLATO
FLUJO VOL. GAS @ P Y T (m*/h) 2049 2951 2470 3022 3221 -
FLUJO MASICO GAS (kg/h) 57 96 83 103 117
DENSIDAD GAS @ P Y T (kg/m®) 27.76 32.58 33.53 34.20 36.45
VISCOSIDAD GAS (cP) 0.0102 0.0108 0.0167 0.0167 0.0171 o
COND. TERM. GAS (kcal/h m °C) 0.0226 0.0238 0.0296 0.0296 0.0306
REQUERIMIENTOS DE DESEMPENO

TENDENCIA AL ESPUMADO NINGUNA (X) MODERADA () ALTA () SEVERA ()
%MAXIMO DE INUNDACION 82% FACTOR DEL SISTEMA 1.0
CAPACIDAD MiN. REQUERIDA 60% AP méxPERMISIBLE POR PLATO 0.0129

NOTAS

(1) LOS DATOS DEL PLATO 7 PUEDEN SER USADOS PARA EL DISENO DE LA SECCION DE RECTIFICACION

(2) LOS DATOS DEL PLATO 27 PUEDEN SER USADOS PARA EL DISENO DE LA SECCION DE AGOTAMIENTO

(3) PARA MAYOR DETALLE, REFERIRSE AL DFP Y AL BMyE

REVISION 0 1 2 3 4 5
FECHA
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HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

INGENIERIA QUIMICA

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA COLUMNAS

CLIENTE: UNAM PROYECTO: TESIS
PLANTA: HIDROTRATADORA DE NAFTA PRIMARIA "U-100" HOJA 1DE2
LOCALIZACION: GONDOR REQ /0.C. No.
CLAVE DEL EQUIPO: DA-102 No. DE UNIDADES: UNA
SERVICIO: COLUMNA FRACCIONADORA DE NAFTA
Tipo: Platos: (X) Empaque estructurado: () Empaque aleatorio: ()

Diametro: 3962.4 mm h d mm
Longitud (T-T): 25298.4 mm
Temperatura de Operacién: Superior 91.2 °C Maéx 100 °C

Inferior 167.3 °C Max. 175 °C
Temperatura de Disefio: Superior 115 °C

Inferior 190 °C )
Presién de Operaci6n: Superior 1.65 kg/cm® g Maéx. 2 kg/cm® g

Inferior 2 kg/cm® g Max. 3 kg/cm® g
Presién de Disefio: Superior < kg/cm®g  +Vaciototal é

Inferior 5 kg/cm’g  +Vaciototal 40 —H ()2

Cuerpo: Aceroalcarbén Cabezas: Acero al carbon ) 1 4
Materiales:
Rec. Int. (2) Espesor: (2) mm % G —
Corrosién permisible: (2) mm 2 SRS
Relevado de esfuerzos: Sl (X) (por presencia de HzS) NO: ()
Aislamiento: Si Estampado ASME: Si ™ 1t
PLATOS %
No. Tipo No. De Pasos Espaciamiento, mm Material Platos Material U. de C. 33 SRS 33 s &

1-11 Valv. 4 610 A.1.410 A.1.410

1213 Valv. 4 914.4 A.1.410 A.1.410 @—F : s b :

14-27 Valv. 4 610 A.1.410 A.1.410 4 r 1T 1T " '
s @—}- 12 408) | R
 — /|2

EMPAQUES : S
No Tipo Altura de cama, mm Peso por cama, mm Material 1 1T
x s 2 X R et
el 1T = >
BOQUILLAS @ -l §
Clave No. Req. Didam. Nom. Servicio / 5 R S
1A-D 4 610 REGISTRO DE HOMBRE (5)
7 1 (2) SALIDA DE VAPOR A CONDENSADOR EC-101 1 1T
8 1 76 VENTEO (EN LINEA) (5)
10 1 (2) REFLUJO DE GA-106 o 3G
11 1 (2) ALIMENTACION DE EA-105 % R
17 1 (2) SALIDA DE NAFTAS A GA-109 29 =
29 1 (2) RETORNO DE BA-103 1 1T a
31 1 102 DRENE (5)
33 1 (3) VALVULA DE SEGURIDAD (EN LINEA) |
35 1 51 CONEXION DE SERVICIO (5)

36A-B 2 38 INDICADOR DE PRESION (5)

40A-D 6 38 INDICADOR DE TEMPERATURA (5) +@, 2

46 A-B 3 51 INDICADOR Y CONTROLADOR DE NIVEL (5) Nmax 0 18

Nnor
& » ABN
® Bl Niin
2 8 Bl
NOTAS =R +@
(1) Acotaciones en mm T
(2) No forman parte del alcance de este proyecto (6) IX
(3) Deberé definirse en la ingenierfa de detalle
(4) La informacién sobre internos seré proporcionada por el fabricante 3) 260
(5) Determinadas con base en elvolumen del recipiente 5 /
(6) Rompedor de vortice 2
17 )
NPT/ 3962.4
REVISION ) 1 4 5
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APROBADO POR INB

157




HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN
INGENIERIA QUIMICA

HOJA DE DATOS DE PROCESO PARA COLUMNAS

CLIENTE: UNAM PROYECTO: TESIS
PLANTA: HIDROTRATADORA DE NAFTA PRIMARIA "U-100" HOJA 2 DE2
LOCALIZACION: GONDOR REQ/0.C. No.
CLAVE DEL EQUIPO: DA-102 No. DE UNIDADES: UNA
SERVICIO: COLUMNA FRACCIONADORA DE NAFTA
TIPO DE PLATO VALVULADO VALVULADO VALVULADO
TIPO DE LiQuipo: NAFTA PRIMARIA NAFTA PRIMARIA NAFTA PESADA
FLUIDO GAS: VAPOR DE NAFTA LIGERA VAPOR DE NAFTA PRIMARIA VAPOR DE NAFTA PRIMARIA
REQUERIMIENTOS MECANICOS
DIAMETRO INTERNO (mm) 3962 3962 3962 3962 3962
ESPACIAMIENTO ENTRE PLATOS (mm) 610 610 914 610 610
MATERIAL DE LOS PLATOS A.l.-410 A.l.-410 A.l-410 A..-410 A.l.-410
SECCION RECTIFICACION RECTIFICACION ALIMENTACION AGOTAMIENTO AGOTAMIENTO
CONDICIONES DEL PLATO
COND. EN PLATO NO. 1 9 12 13 29
NO. DE PASOS 4 4 4 4 4
TEMPERATURA (°C) 91 108 125 130 160
PRESION (kg/cm’g) 1.7 1.7 1.8 1.8 2.0
LiQUIDO DEL PLATO
FLUJO VOL.LIQ. @ PY T (m*/h) 219 224 498 512 571
FLUJO MASICO LiQ. (kg/h) 133845 136314 305974 313432 343045
DENSIDAD LIQ. @ PY T (kg/m°) 611.4 607.6 614.6 611.8 601.3
VISCOSIDAD LiQ (cP) 0.1656 0.1631 0.1724 0.1691 0.1587
COND. TERM. LiQ. (kcal/h m °C) 0.0935 0.0889 0.0838 0.0829 0.0763
TENSION SUPERF. (dina/cm) 11.74 11.24 11.25 11.03 10.00
GAS DEL PLATO
FLUJO VOL. GAS @ P Y T (m*/h) 23661 23457 21410 21825 22641
FLUJO MASICO GAS (kg/h) 173191 183607 170892 178719 213742
DENSIDAD GAS @ PY T (kg/m°) 7.32 7.83 7.98 8.19 9.44
VISCOSIDAD GAS (cP) 0.0085 0.0086 0.0088 0.0088 0.0090
COND. TERM. GAS (kcal/h m °C) 0.0170 0.0180 0.0193 0.0195 0.0213
REQUERIMIENTOS DE DESEMPENO
TENDENCIA AL ESPUMADO NINGUNA (X) MODERADA () ALTA () SEVERA ()
%MAXIMO DE INUNDACION 82% FACTOR DEL SISTEMA 1.0
CAPACIDAD MiN. REQUERIDA 60% AP méaxPERMISIBLE POR PLATO 0.0129
NOTAS
(1) LOS DATOS DEL PLATO 9 PUEDEN SER USADOS PARA EL DISENO DE LA SECCION DE RECTIFICACION
(2) LOS DATOS DEL PLATO 29 PUEDEN SER USADOS PARA EL DISENO DE LA SECCION DE AGOTAMIENTO
(3) PARA MAYOR DETALLE, REFERIRSE AL DFP Y AL BMyE
REVISION 0 1 2 3 4 5
FECHA
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4.7 Requerimientos de servicios auxiliares.

L L g ;
. UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
2, DY FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN SERVICIOS AUXILIARES
S INGENIERIA QUIMICA
CLIENTE: UNAM PROYECTO: TESIS
PLANTA: HIDROTRATADORA DE NAFTA PRIMARIA "U-100" HOJA 1DE1
LOCALIZACION: GONDOR REQ/0.C. No.
SERVICIO: AGUA DE ENFRIAMIENTO
CONDICIONES DE SUMINISTRO PRESION 4 keg/cm® g TEMPERATURA 28 oG
CONDICIONES DE RETORNO PRESION 2 kg/cm® g TEMPERATURA 40 °C
CONSUMO (m®/h)
CLAVE SERVICIO NORMAL MAXIMA

&) EA-102 ENFRIADOR DE EFLUENTE DEL REACTOR 875 962

@2 EA-104 CONDENSADOR DE NAFTA ARRASTRADA 2 3

@ EA-106 CONDENSADOR DE DA-101 44 52

&) EA-107 ENFRIADOR DE NAFTA LIGERA 94 103

&) EA-108 ENF. DE NAFTA PESADA A ALMACENAMIENTO 382 420

TOTAL 1396 1541
NOTAS

(1) CONSIDERANDO UN SOBREDISENO DEL 10% PARA ENFRIADORES
(2) CONSIDERANDO UN SOBREDISENO DEL 20% PARA CONDENSADORES
REVISION 0 1 2 3 4 5
FECHA
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
%, Pasr FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN SERVICIOS AUXILIARES
s o7 INGENIERIA QUIMICA
CLIENTE: UNAM PROYECTO: TESIS
PLANTA: HIDROTRATADORA DE NAFTA PRIMARIA "U-100" HOJA 1DE1
LOCALIZACION: GONDOR REQ/0.C. No.
SERVICIO: ENERGIA ELECTRICA No. DE UNIDADES: UNA
CONSUMO (kW)
CLAVE SERVICIO NORMAL MAXIMA
(1)(2)(3) GA-101 BOMBA DE CARGA AL REACTOR 237 631
(1)(2)(3) GA-102 1a BOMBA DE CARGA A DA-101 54 145
(1)(2)(3) GA-103 2a BOMBA DE CARGA A DA-101 0.06 0.15
(1)(2)(3) GA-104 BOMBA DE REFLUJO DE DA-101 13 34
(1)(2)(3) GA-105 BOMBA DE REHERVIDOR DE DA-101 75 199
(1)(2)(3) GA-106 BOMBA DE REFLUJO DE DA-102 27 72
(1)2)(3) GA-107 BOMBA DE NAFTA LIGERA PRODUCTO 26 69
(1)(2)(3) GA-108 BOMBA DE REHERVIDOR DE DA-102 87 231
(1)(2)(3) GA-109 BOMBA DE NAFTA PESADA PRODUCTO 73 195
(4)(5) EC-101 ENFRIADOR DE DA-101 51 57
(4)(5) EC-102 CONDENSADOR DE DA-102 149 164
(6) GB-101 COMPRESOR DE RECIRCULACION 603 663
TOTAL 1395 2460
NOTAS
(1) CONSIDERANDO UN SOBREDISENO DE 10% PARA BOMBAS (YA INCLUIDO EN EL CONSUMO DE OPERACION)
(2) CONSIDERANDO UNA EFICIENCIA DEL 75% PARA LAS BOMBAS
(3) LA CAPACIDAD INSTALADA DEBE SER SUFICIENTE PARA CUBRIR EL CONSUMO DE LA BOMBA DE OPERACION REGULAR Y LA BOMBA DE RELEVO
(4) CONSIDERANDO UN SOBREDISENO DE 10% PARA AEROENFRIADORES
(5) CONSIDERANDO UNA EFICIENCIA DEL 70% PARA ELAEROENFRIADORY 2 VENTILADORES
(6) CONSIDERANDO UNA EFICIENCIA DEL 70% Y UN SOBREDISENO DEL 10% PARA EL COMPRESOR
REVISION 0 1 2 3 4 5
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HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN SERVICIOS AUXILIARES
INGENIERIA QUIMICA
CLIENTE: UNAM PROYECTO: TESIS
PLANTA: HIDROTRATADORA DE NAFTA PRIMARIA "U-100" HOJA 1DE1
LOCALIZACION: GONDOR REQ/0.C. No.
SERVICIO: GAS COMBUSTIBLE
' 2
T PRESION 7 kg/cm® g TEMPERATURA 0
PODER CALORIFICO 9875 kcal/kg EFICIENCIA DE COMBUSTION 80 %
CONSUMO (kg/h)
CLAVE SERVICIO NORMAL MAXIMA
) BA-101 CALENTADOR DE CARGA AL REACTOR 1184 1421
) BA-102 REHERVIDOR DE DA-101 1326 1591
) BA-103 REHERVIDOR DE DA-102 2465 2958
TOTAL 4975 5970
NOTAS
(1) CONSIDERANDO UN SOBREDISENO DEL 10% PARA CALENTADORES A FUEGO DIRECTO
REVISION 0 1 2 3 2 5
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HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN AGENTES QUIMICOS Y CATALIZADORES
INGENIERIA QUIMICA
CLIENTE: UNAM PROYECTO: TESIS
PLANTA: HIDROTRATADORA DE NAFTA PRIMARIA "U-100" HOJA 1DE1
LOCALIZACION: GONDOR REQ/0.C. No.
SERVICIO: AGENTES QUIMICOS Y CATALIZADORES ADICIONALES
CANTIDAD REQUERIDA
kg m?
(1) CATALIZADOR TIPO: Co-Mo TRILOBULAR 30466 48.36
(DENSIDAD DE LLENADO C/MANGA)
gal L
(2)(3)(4) DMDS DIMETIL DISULFURO 1449 5486
kg m?
(5)(6)(7) BOLAS DE ALUMINA MATERIAL INERTE PARA EL REACTOR
1/4" 35066 24.5
DIAMETRO 1/2" 28052 19.6
3/4" 10625 9.2
NOTAS
(1) CONSIDERANDO DENSIDAD DE LLENADO CON MANGA DE 630 kg/m*
(2) REQUERIDO PARA ACTIVACION DEL CATALIZADOR DURANTE EL ARRANQUE
(3) CONSIDERANDO UN REQUERIMIENTO DE AZUFRE PARA ACTIVACION DE 11.8% / KG DE CATALIZADOR
(4) SERECOMIENDA SOLICITAR UN EXCEDENTE DEL 10% (INCLUIDO EN EL CALCULO)
(5) CONSIDERANDO UNA DENSIDAD DE 1362 kg/m*®
(6) DEL VOLUMEN DE LA TAPA, SE SUSTRAE EL VOLUMEN DEL COLECTOR DE FONDOS
(7) SE CONSIDERA UN EXCEDENTE DEL 5% PARA LAS BOLAS DE ALUMINA
REVISION 0 1 2 3 4 5
FECHA
ELABORADO POR SAR
APROBADO POR INB
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CONCLUSIONES

I. Se llevo a cabo con éxito el disefio conceptual de una planta de hidrotratamiento de nafta
primaria estabilizada, estableciendo satisfactoriamente el arreglo mas conveniente para el
proceso de las secciones de reaccion y de fraccionamiento que integran la planta de
hidrotratamiento.

Il. Se presentaron las principales caracteristicas de las distintas naftas presentes en un esquema
de refinacion, destacando sus particularidades y diferencias en cuanto a su procedencia,
composicion, contaminantes y la dificultad de su procesamiento.

lll. Se ofrecid una perspectiva desde lo general hasta lo particular del proceso de hidrotratamiento
de naftas. Se destacé la relevancia que poseen las plantas de hidrotratamiento en todo esquema
de refinacion, los principales objetivos del proceso, las reacciones principales y secundarias que
tienen lugar en el hidrotratamiento.

IV. Se realiz6 un andlisis sobre las condiciones de operacion del hidrotratamiento, explorando las
distintas variables que rigen el alcance del proceso. Con base en la literatura y diversos articulos,
se establecieron limites claros para cada variable de proceso que se adaptan a las naftas de facil
procesamiento, como la nafta primaria y las naftas subproductos de otras hidrotratadoras, asi
como a las naftas de dificil procesamiento, como la nafta de coquizacion y la nafta proveniente
de la reductora de viscosidad.

V. Se exploraron los diferentes tipos de componentes de una planta de hidrotratamiento, desde
las secciones que la integran, pasando por los catalizadores y los reactores especificos para
cada tipo de operacion, hasta ofrecer una vision de los distintos arreglos que se suelen presentar
en las plantas de hidrotratamiento; ya sea desde una planta antigua, una planta piloto, hasta una
tecnologia de hidrotratamiento de vanguardia.

VI. Se plantearon las bases de disefo que sustentan los planteamientos, consideraciones,
limitaciones y areas de oportunidad que es posible encontrar en disefios de proceso de plantas
de hidrotratamiento.

VII. Se establecié la metodologia para la sintesis y disefio de procesos empleando el modelo de
cebolla como guia para el desarrollo de la ingenieria conceptual de las secciones de la planta de
hidrotratamiento de nafta primaria: Como la parte mas critica, la seccion de reaccion, seguida de
la seccion de fraccionamiento.

VIII. Del andlisis de variables realizado, se seleccionaron las condiciones del proceso para llevar
a cabo el hidrotratamiento de la nafta, basandose en los rendimientos requeridos y el nivel de
contaminantes presentes en la nafta primaria.

IX. El desarrollo de la seccion de reaccion se llevd a cabo a través de un proceso de mejora
continua, permitiendo visualizar la manera en que un arreglo es seleccionado sobre otro,
resultando en la evolucion paso a paso de la seccién de reaccién, considerando las ventajas y
desventajas, limitaciones y areas de oportunidad encontradas durante la etapa de disefio.
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X. Una vez planteado el disefio base de la seccion de reaccion, el cumplimiento de los objetivos
del proceso fue validado a través de diversos calculos, incluyendo rendimientos de productos,
subproductos, calor de reaccion, consumo quimico de hidrogeno, relacion
hidrégeno/hidrocarburo, etc. Estos calculos fueron validados a su vez a través de reglas
heuristicas que aseguraron la precision y validez de los calculos. De igual manera, la seccion de
reaccion fue validada mediante la simulacién del proceso.

XI. Para el reactor de hidrotratamiento, el nivel de conversion y rendimientos fueron validados a
través del software PetroSIM, utilizado para la simulaciéon de unidades de hidrotratamiento de
naftas. Se determind que los objetivos principales (reduccién de compuestos de azufre y
nitrégeno) se lograron, ya que estos contaminantes fueron reducidos ligeramente por debajo de
los niveles requeridos (0.5 ppm de azufre y 0.1 ppm de nitrégeno en la nafta producto).

XII. La seccién de reaccion fue modelada en el software de simulacion de procesos PRO-II, para
realizar el balance de materia y energia, asi como llevar a cabo el analisis del funcionamiento de
los diferentes equipos de proceso.

XIIl. La seccién de fraccionamiento, al igual que la seccidn de reaccion, fue disehada a través de
un proceso de mejora continua, permitiendo visualizar la evolucidén paso a paso del proceso,
considerando las ventajas y desventajas, limitaciones y areas de oportunidad encontradas
durante la etapa de disefio.

XIV. Se determind que resulta inviable la produccién de gas LP, debido a que la nafta procesada
es una nafta estabilizada y la presencia de propano y butano se debe Unicamente a la generacion
de estos compuestos como subproductos del hidrotratamiento. Por lo tanto, en lugar de una
columna desbutanizadora, se trataria de una columna estabilizadora de naftas.

XV. El disefio fue evaluado considerando diferentes arreglos de las columnas de destilacion
empleadas, hasta determinar que el mejor arreglo contempla en primera instancia la columna
estabilizadora de naftas y, posteriormente, la columna fraccionadora de naftas.

XVI. La evaluacion y mejora continua de la seccion de fraccionamiento permitié definir las
condiciones minimas de presion y temperatura, a las que es posible operar ambas columnas sin
comprometer el cumplimiento de las especificaciones de los productos.

XVII. Para la operacion de la columna estabilizadora, la alta presencia de gases criogénicos como
el hidrégeno suponia un reto para la condensacion del reflujo, ya que serian necesarias
temperaturas muy por debajo de la capacidad de enfriamiento de la planta (agua de enfriamiento)
para la operacion del condensador. Como resolucion, se determind que el mejor arreglo
contempla una separacion de los gases incondensables de manera previa a la destilacion,
permitiendo eliminar una buena proporcion de los gases y, de esta manera, consiguiendo operar
el condensador a una temperatura alcanzable con los medios de enfriamiento disponibles.

XVIII. Un andlisis de sensibilidad permitié definir los mejores platos de alimentacién, minimizando
el reflujo requerido para la operacion de las columnas estabilizadora y fraccionadora.

XIX. A través del analisis del punto de pliegue (pinch), con adecuaciones y consideraciones
realizadas con base en dicho analisis, se logré definir la red de intercambio térmico que integra
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térmicamente la seccion de reaccién y, de manera independiente, la seccion de fraccionamiento.
La integraciéon térmica resulté en un aprovechamiento éptimo de la energia transferida de
corrientes de proceso de alta temperatura a corrientes que requieren calentarse y viceversa. El
resultado es una reduccion satisfactoria de la carga térmica del equipo de calentamiento hasta
un 44.6% de lo previsto, mientras que para servicios de enfriamiento se redujo a un 45.8%. Esto,
ademas, permitié prescindir del uso de vapor de calentamiento, recurriendo Unicamente a los
calentadores a fuego directo necesarios en el proceso.

XX. En conclusion, con base en la sintesis del proceso de hidrotratamiento de naftas que
contempla a las secciones de reaccion y de fraccionamiento, los resultados obtenidos fueron
integrados en un paquete de diseio de proceso (PDP), donde se presentan los principales
documentos entregables de ingenieria de proceso, los cuales son el cimiento de la ingenieria de
detalle y la ingenieria de procura y construccion que integran un proyecto completo de ingenieria.
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Masa:

e Kg : Kilogramo

e Lb:Libra
Volumen:
e L: Litro

o ft3 Pie cubico

o m?3 Metro cubico

o MMB: Millones de barriles

¢ MMPC: Millones de pies cubicos
e Bbl: Barril (crudo)

Densidad:

e Kg/m?3: Kilogramo por metro cubico
e Lb/ft%: Libra por pie cubico

Flujo masico:
e Kg/h : Kilogramo por hora
Flujo volumétrico:

e BPD: Barriles por dia

e PCSD: Pies cubicos estandar por dia

¢ MMPCD: Millones de pies cubicos por dia
e GPM: Galones por minuto

¢ m?3h: Metros cubicos por hora

e ft3/h: Pies cubicos por hora

NOTA: Condiciones estandar: 15.6 °C y 14.7 psia
Calor:

e kcal/h: Kilocalorias por hora
e BTU/h: British Thermal Unit (Unidad Térmica Britanica) por hora

Entalpia masica:
o kcal/kg: Kilocalorias por kilogramo
Gravedad especifica:

e S.G.: Gravedad especifica (adimensional)
o °API: Gravedad API
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e h:Hora

e min: Minuto
e D:Dia
Flujo molar:

e kgmol/h: kilomoles por hora
Temperatura:

e °C: Grados Celsius
e °F: Grados Fahrenheit

Presion:

e kg/cm?: Kilogramos fuerza por centimetro cuadrado
e psi: Pound per square inch (libra por pulgada cuadrada)

NOTA: [Unidad de presion] g (g = gauge = manomeétrica)
[Unidad de presion] a (a = absoluta)

Concentracion:

e ppm: Partes por millon

o %vol: Porcentaje en volumen
e %w : Porcentaje en peso

e %mol: Porcentaje en mol

Longitud:

e mm: Milimetro
e m: Metro

o ft: Pie

e in: Pulgada

Potencia:
e KkW: Kilowatt
e HP: Caballos de fuerza

Prefijos:

¢ n: Normales
e std: Estandar (60 °F)
e MM : Millones
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Alquilacion: Proceso de refinacién que combina olefinas ligeras con isobutano para producir
alquilatos, componentes de alta calidad de la gasolina.

API: American Petroleum Institute (Instituto Americano del Petréleo)

ASTM: American Society of Testing Materials (Sociedad Americana de Pruebas de
Materiales)

ATM: Atmosférico

BHP: Break Horse Power (Potencia al Freno)

Calor latente: Calor necesario para efectuar un cambio de fase

Calor sensible: Calor necesario para efectuar un cambio de temperatura

Catalizador: Sustancia que acelera una reaccion quimica sin consumirse en el proceso.
Ciclo de corrida: Periodo de tiempo durante el cual una unidad de proceso o equipo opera
de manera continua sin interrupciones para mantenimiento o paradas programadas.
Craqueo: Proceso en la refinacion de petréleo que descompone moléculas grandes y
complejas de hidrocarburos en fracciones mas pequefias y ligeras, como gasolina y diésel.
Esto se logra aplicando calor (craqueo térmico) o utilizando catalizadores (craqueo catalitico).
Crudo: Mezcla natural de hidrocarburos y otros compuestos organicos que se encuentra en
yacimientos subterraneos.

Columna de Fraccionamiento: Equipamiento utilizado para separar una mezcla de liquidos
en sus componentes individuales mediante el uso de diferencias en los puntos de ebullicion.
Condensado: Liquidos que se condensan del gas natural en superficie, ricos en liquidos de
gas natural (LGN), como propano, butano y gasolina natural.

Coquizacioén: Proceso de refinacion que convierte los residuos pesados del petréleo en
coque de petrdleo, un producto sélido similar al carbén, y fracciones mas ligeras como
gasolinas y diésel. Se utiliza calor intenso para descomponer los compuestos pesados y
extraer productos utiles.

Destilacion: Proceso de separacion de mezclas liquidas basado en las diferencias en los
puntos de ebulliciéon de los componentes.

Destilado intermedio: Fraccion de petrdleo crudo obtenida durante el proceso de destilacion
que se encuentra entre las fracciones mas ligeras y las mas pesadas. Estos destilados
intermedios pueden incluir productos como la turbosina, querosina y diésel.

Diésel: Combustible liquido obtenido por destilacion del petréleo crudo, usado principalmente
en motores de combustion interna diésel.

FCC: Fluidized Catalytic Cracking (Craqueo Catalitico Fluidizado)

Gas amargo: Gas natural que contiene altas concentraciones de sulfuro de hidrégeno (H,S)
y diéxido de carbono (CO,), que le dan un olor desagradable y lo hacen corrosivo y toxico.
Gasoleo: Fraccion pesada de petréleo crudo obtenida por destilacion.

Heuristica: Método o técnica utilizada para resolver problemas o tomar decisiones de
manera practica y eficiente, generalmente a través de reglas generales o experiencias
previas, en lugar de métodos exhaustivos o analiticos.

HDAr: Tratamiento con hidrégeno para saturar aromaticos.

HDDio: Tratamiento con hidrégeno para saturar diolefinas.
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HDN: Hidrodesnitrogenacién; remocion de compuestos nitrogenados con hidrégeno.

HDOI: Tratamiento con hidrégeno para saturar olefinas.

HDS: Hidrodesulfuracion Hidrodesnitrogenacién; remocién de compuestos sulfurados con
hidrégeno.

HDT: Hidrotratamiento

Hidrocarburo: Compuesto quimico formado exclusivamente por atomos de hidrégeno y
carbono.

Hidrocracking: Proceso que combina hidrogenacion y craqueo para convertir fracciones
pesadas de petréleo en productos mas ligeros y valiosos, como gasolina y diésel.
Hidrogenacién: Proceso que agrega hidrégeno a los compuestos insaturados, como los
alquenos, para convertirlos en compuestos saturados, como los alcanos.

Incondensables: Gases presentes en los procesos de refinacion que no se condensan bajo
condiciones normales de temperatura y presion, como nitrégeno, hidrégeno y metano.
Isomerizacion: Proceso de refinacion que convierte las parafinas normales en isoparafinas,
mejorando la calidad de los componentes de la gasolina.

Limite de bateria (L.B.): Este limite define el tamafio o la extension del area que una unidad
especifica puede ocupar.

MTBE: Acrénimo de Metil Terc-Butil Eter. Es un éter utilizado como aditivo en la gasolina para
aumentar el numero de octano y mejorar el rendimiento del motor.

Modelo termodinamico: Conjunto de modelos matematicos y ecuaciones que se utilizan
para describir las propiedades termodinamicas de sustancias y mezclas en procesos
industriales y cientificos.

Nafta: Fraccion ligera del petrdleo que se utiliza como materia prima para productos
petroquimicos o como componente de la gasolina.

Petroleo: Sustancia liquida natural compuesta principalmente de hidrocarburos, que se
encuentra en formaciones geoldgicas bajo la superficie terrestre.

Plato real: Etapa de separacion que contribuye efectivamente a la separacién de los
componentes de la mezcla.

Plato tedrico: Etapa de separacion que contribuye idealmente a la separacion de los
componentes de la mezcla.

Proceso: Conjunto de operaciones y pasos secuenciales disefiados para transformar
materias primas en productos finales.

Pseudocomponente: Concepto utilizado en la simulacion de procesos de refinacién para
representar una mezcla de hidrocarburos con propiedades similares. Se agrupan
componentes reales en "pseudocomponentes” para simplificar el modelado y analisis de
procesos, facilitando el calculo de propiedades termodinamicas y de transporte.

PIONA: Analisis utilizado en la industria petrolera para determinar la composicion detallada
de los productos derivados del petrdleo, clasificandolos segun el acronimo que se refiere a
una categoria de compuestos en la quimica del petréleo, que incluye Parafinas, Isoparafinas,
Olefinas, Naftenos y Aromaticos.

Punto pinch: Temperatura a la cual dos corrientes en un sistema de intercambio de calor se
igualan en términos de temperatura, lo que limita la eficiencia del intercambio térmico.
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Reaccion: Proceso en el cual una o mas sustancias, conocidas como reactivos, se
transforman en una o mas sustancias nuevas, conocidas como productos.

Reactor: Equipo disefiado para llevar a cabo reacciones quimicas controladas.

Refineria: Instalacion industrial dedicada al procesamiento y transformacion del petréleo
crudo en productos derivados utiles y comercializables.

Reformado Catalitico: Proceso que aumenta el nimero de octanos de las fracciones de
gasolina al transformar hidrocarburos de bajo octano en hidrocarburos de alto octano, usando
catalizadores.

Regeneracion de catalizador: Proceso para restaurar la actividad de un catalizador usado,
eliminando las impurezas o contaminantes que han reducido su efectividad.

Rendimiento: Flujo volumétrico obtenido de productos.

Servicio auxiliar: Servicios basicos necesarios para el funcionamiento de la planta, como
agua, vapor, aire comprimido, electricidad y gases industriales (como nitrégeno o oxigeno).
Estos servicios son cruciales para mantener las condiciones operativas requeridas para los
procesos quimicos.

Simulacion: Técnica utilizada para imitar o replicar el comportamiento de un sistema real o
tedrico a través de un modelo.

TAME: Acronimo de Tetrametiléter de etilo, es un éter utilizado en la industria petroquimica
como aditivo en combustibles.

TFE: Temperatura final de ebullicién (FBP: Final Boiling Point)

TIE: Temperatura inicial de ebullicion (IBP: Initial Boiling Point)

Turbosina: Fraccion de destilacion del petréleo crudo utilizada principalmente como
combustible para aviones, también conocida como queroseno para aviacion.

Vapor saturado: Es el vapor de una sustancia en equilibrio con su fase liquida a una
temperatura y presion especificas. En este estado, el vapor esta en contacto con el liquido y
se encuentra en su maxima concentracién posible sin que se condense.

Variable: Elemento que puede cambiar o variar y que se utiliza para representar diferentes
valores o estados.

WABT: Weighted Average Bed Temperature (Temperatura Promedio Ponderada del Lecho)
Zona de agotamiento: Zona por debajo del plato de alimentacion, en la que el liquido pierde
componentes volatiles.

Zona de rectificacion: Zona por encima del plato de alimentacién, en la que el vapor pierde
componentes pesados.
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ANEXO 1: MEMORIA DE CALCULO

Se presentan los calculos realizados en una hoja de calculo, partiendo de la caracterizacién de
la carga:

CARGA
Q-= 36500 bpd
Q-= 241.79 m3/h
S.G. = 0.7217
DENSIDAD = 7217  kg/m?
W= 174502.67 kg/h

Y la definicién de contaminantes presentes en la nafta primaria:

CONTAMINANTES EN LA CARGA
[S] = 504 ppm
[N] = 3.5 ppm
[H2S] = 0 ppm
[OLEFINAS] = 0.35  %vol
[AROM] = 11.64 %vol

Se plantea la especificacion del producto como la concentracion final que debera tener de azufre
y nitrégeno:

PRODUCTOS
[S]= 0.5 ppm
[N]= 0.1 ppm

A partir de la concentracion, y la masa molecular de los compuestos, se determina el flujo molar
de cada contaminante, se presenta el ejemplo para el azufre:

100 ppmw = 0.01%w .: 504 ppmS = 0.0504%w
_ 00504 %w S (174502 67 kg) = 87.9493 kg S
5T 100 )T h
87.9493%95 kmol
Mg = —ka 2.7428 A S
32.065 2
mol
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MASA MOLECULAR
MMs = 32.065 kg/kmol
MMNn = 14.006 kg/kmol
MMH2s = 34.082 kg/kmol
MMNH3 = 17.012 kg/kmol
FLUJO MASICO
Ws = 87.9493 kg/h
Wn = 0.6108 kg/h
WhH2s = 5.5841 kg/h
FLUJO MOLAR
Ms = 2.7428 kmol/h
Mn = 0.0436 kmol/h
MH2s = 0.1638 kmol/h

Para plantear las reacciones, en el caso del azufre y el nitrégeno se usaron las moléculas mas
complejas del proceso como modelo para considerar un caso extremo de requerimiento de
hidrégeno para consumo.

En el caso del azufre, se consider6 al tiofeno (también aplica para el tiofeno sustituido) como
compuesto de azufre modelo para realizar el balance estequiométrico. La condicion de final de
la reaccion considera las 0.5 ppm de azufre en el efluente del reactor:

BALANCE AZUFRE PARA CONSUMO
1 TIOFENO + 4 H2 - H2S + CaH1o
in) 2.6965 10.7859
rxn) 2.6938 10.7752
fin ) 0.0027 0.0107 2.6938

En el caso del nitrégeno, se realizé una distribucion de dos de los compuestos clave que se
encuentran presentes en el corte de las naftas: El metilpirrol y la piridina. Con estos compuestos
se realiz6 el balance estequiométrico, considerando la concentracion al final del proceso de 0.1
ppm de nitrogeno.

BALANCE NITROGENO PARA CONSUMO

1 METILPIRROL + 4 H2 > NH3 + CsH12
in) 0.0429 0.1715
rxn) 0.0416 0.1666
. 0.0012 0.0049 0.0416
fin)

1 PIRIDINA +5 H2 > NH3 + CsH12
in) 0.0429 0.2143
rxn) 0.0416 0.2082
fin) 0.0012 0.0061 0.0416
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Para el balance de aromaticos, se lleva a cabo una distribucion de diferentes aromaticos que se
encuentran presentes en el corte de las naftas, identificados en una base de datos elaborada a
partir de un analisis PIONA. A través de la identificacién de los aromaticos, en funcion de su peso
molecular, es posible determinar el flujo molar que representan los aromaticos para establecer el
balance estequiométrico de la reaccion de saturacién de aromaticos y un rompimiento del anillo
nafténico hasta la formaciéon de una parafina, considerando un 6% de desaromatizacion en el
proceso de HDT.

BALANCE AROMATICOS PARA CONSUMO
1 AROM + 4 H2 - PARAF
in) 248.9126 995.6505
rxn) 14.9348 59.7390
fin) 233.9779 935.9115 14.9348

De igual manera, se lleva a cabo una distribucién de olefinas que pudieron identificarse en un
analisis PIONAYy fueron ajustadas en una base de datos. Cabe destacar que esto es un escenario
extraordinario, ya que la nafta primaria no debe de contener olefinas. Sin embargo, dado que es
parte de los parametros proporcionados para el disefio, se deben considerar para asegurar la
flexibilidad del proceso en caso de presentarse. En el balance se asume la saturacién de las
olefinas en su totalidad.

BALANCE OLEFINAS PARA CONSUMO
1 OLEF + 1 H2 > PARAF
in) 6.8510 6.8510
rxn) 6.8510 6.8510
fin) 0.0000 0.0000 6.8510

Resumiendo, se presenta el consumo quimico de H, determinado para cada especie:

CONSUMO QUiMICO DE H2
S Mh2= 10.78  kmol/h
N Mu2= 0.19 kmol/h
OLEF MHu2= 6.85 kmol/h
AROM MH2= 59.74 kmol/h
TOTAL 77.55 kmol/h
MAKE UP* 85.31 kmol/h

174



HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

Convirtiendo estos valores a flujo volumétrico de hidrégeno puro a condiciones estandar:

S VHz2= 216398.18 PCSD
N Vh2= 3763.59 PCSD
OLEF VH2= 137589.17 PCSD
AROM VH2 = 1199736.25 PCSD
TOTAL 1557487.19 PCSD

El consumo quimico de hidrégeno se reporta internacionalmente referido a los barriles de carga
en unidades de ft3/bbl (pie cubico por barril). Realizando el cociente del flujo volumétrico entre la
carga, se determina esta relacion. El hidrégeno de reposicion considera de un 10% a un 20% de
exceso de hidrégeno para compensar el hidrogeno que se solubiliza a la salida del reactor en el
efluente liquido.

CONSUMO
5.9287 std ft3/bbl | CONSUMO QUIMICO DESULFURACION
0.1031 std ft3/bbl | CONSUMO QUIMICO DESNITROGENACION
3.7696 std ft3/bbl | CONSUMO QUIMICO OLEFINAS

32.8695 std ft>/bbl | CONSUMO QUIMICO DESAROMATIZACION

42.67  std ft*/bbl | CONSUMO QUIMICO TOTAL

46.94  std ft3/bbl | H2 DE REPOSICION (+10%)

Siguiendo las reglas heuristicas, para remocion de azufre:
1%w de remocién de azufre = 110 — 120 std ft3/bbl
504 ppm S = 0.0504 %w S
110 * (0.0504) = 5.544 std ft3/bbl
Para remocién de nitrégeno:
100 wppm de remocién de nitrégeno = 3 — 4 std ft3/bbl

3.5wppm N

kel it — 3
100 wppm N (3) = 0.105 4 std ft3/bbl

Para saturacion de aromaticos, se establecid anteriormente que se lleva a cabo un 6% de
desaromatizacion. Esto implica reducir el %vol. inicial de aromaticos de 11.64% vol. hasta
10.9416 %vol., es decir, un 0.6984% de saturacion de aromaticos:

1%vol. de saturaciéon de arométicos = 48 — 50 std ft3/bbl

0.6984%w (48) = 33.52std ft3/bbl

El nimero de bromo de la nafta se plantea desde el analisis como 0.5 g/100g. Por lo tanto,
considerando la saturacion total de las olefinas:
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1
reducciéon de 10‘3 No.de Br = 7.5 std ft3/bbl

05g 3
1005 " (7.5) = 38.75 std ft>/bbl

Resumiendo el consumo quimico de hidrogeno determinado mediante reglas heuristicas:

CONSUMO
5.5440  std ft*/bbl | CONSUMO QUIMICO DESULFURACION
0.1050  std ft3/bbl | CONSUMO QUIMICO DESNITROGENACION
3.7500  std ft3/bbl | CONSUMO QUIMICO OLEFINAS
33.5232  std ft*/bbl | CONSUMO QUIMICO DESAROMATIZACION
42.9222 std ft}/bbl | CONSUMO QUIMICO TOTAL
47.2144 std ft3/bbl | H2 DE REPOSICION (+10%)

RENDIMIENTO DE SUBPRODUCTOS H2S Y NH3

Con base en los flujos molares de nitrégeno y azufre determinados previamente, se determina el
rendimiento de H2S y NH3 a partir del balance estequiométrico de las reacciones:

BALANCE AZUFRE (H2S PRODUCTO)

1 S + 1 H2 - H2S
in) 2.6965 2.6965
rxn) 2.6938 2.6938
fin) 0.0027 0.0027 2.6938

BALANCE NITROGENO (NH3 PRODUCTO)

1 N + 1.5 H2 -> NH3
in) 0.0429 0.0643
rxn) 0.0416 0.0625
fin) 0.0012 0.0018 0.0416

La nafta de carga a la planta ya indica en sus propiedades quimicas indica que posee una
concentraciéon de 32 ppm de H.S, por lo que al H2S formado debera anadirse esta cantidad de
H>S que formara parte del efluente del reactor. Realizando la conversion referida a la carga, las
32 ppm equivalen a 0.1611 kmol/h de H.S a la entrada al reactor.

El flujo molar total de H2S a la salida del reactor sera, por lo tanto:
2.6938 + 0.1611 = 2.8549 kmol/h

Este flujo molar debe de estar referido a la carga a la planta y se reporta en %peso. Por lo tanto,
es necesario llevar a cabo las siguientes conversiones:
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(Flujo molar)(Masa molecular)

0 — 00
fopeso Flujo masico total de la carga
(2.8549% H,S)(34.082 %)
- 27+ 100 = 0.0567 %peso H,S
171552.78
kmol kg

(0.0416 == NH;3)(17.012 7o)

* 100 = 0.0004 %peso NH;

171552.78%9

CALCULO DEL CALOR DE REACCION

Se emplean las siguientes correlaciones heuristicas para determinar el calor de reaccion:

Remocion de azufre:

c3 BTU
std ft3de H, consumido en HDS
5 5440 stdft3 (36500 bbl) (1dia> 3 BTU (0.25199 kcal) ( 1MMkcal )
' bbl dia) \ 24h ft3 1BTU 1 x 106 kcal
std bbL
=0.1204 MMkcal/h
Remocién de nitrégeno:
p BTU
std ft3de H, consumido en HDN
0 10315tdft3 (36500 bbl) (1dia) 76 BTU (0.25199 kcal)( 1MMkcal )
' bbl dia/ \ 24h ft3 1 BTU 1 X 10° kcal
std 5~
bbl
= 0.003 MMkcal/h
Saturaciéon de aromaticos:
75 BTU
std ft3de H, consumido en HDAr
0 10315tdft3 (36500 bbl) (1dia> BTU (0.25199 kcal)( 1MMkcal )
' bbl dia/ \ 24h ft3 1BTU 1 x 10° kcal
std m

= 0.9448 MMkcal/h

177



HIDROTRATAMIENTO DE NAFTAS
DE PRINCIPIO AFIN Y ALGO MAS

Saturacion de olefinas:

142 BTU
std ft3de H, consumido en HDO!
0.1031 stdft3 (36500 bbl) (1dia> " BTU (0.25199 kcal) ( 1MMkcal )
' bbl dia/ \ 24h ft3 1BTU 1 X 106 kcal
Stdm

= 0.2051 MMkcal/h

Para validar el calor de reaccion, se empled un software de simulacion de procesos, donde se
usaba como componente reactivo una especie representativa. Por ejemplo, en el caso de las
olefinas, se seleccioné al ciclohexeno y se planted la reaccién de saturacion con hidrégeno para
producir al ciclohexano.

Para la corriente de 9739.1590 kg, el simulador determiné un Cp de 1.1815 kcal/kg°C y una
diferencia de temperatura de 17.98 °C. Calculando el calor de reaccion:

kcal
kg °C

MMkcal
) = 0'2069T ~ 0.2051

Q= (1.1815 ) (9739.1590 kg)(292.98 — 275 °C) (

1x 106
Evaluar el calor de reaccién de manera puntual para cada familia de componentes requeriria
modelos termodindmicos mas complejos y conocer el calor de reaccion de cada especie
determinada en un PIONA. A falta de la informacién necesaria para dicho balance, esta fue la
manera mas practica de validar el calor de reaccion determinado mediante reglas heuristicas.

En resumen, el calor de reaccion determinado fue:

CALOR DE REACCION PROCESO

0.1204 MMkcal/h  [HDS
0.0030 MMkcal/h [HDN
0.2051 MMkcal/h | HDOI
0.9448 MMkcal/h [ HDAr

1.2733  MMkcal/h |TOTAL

CALCULO DE LA WABT

La WABT global es determinada mediante la siguiente ecuacion:

N
WABT = z(WABTi)(WCi)

i=1

Tien + ZTisal

WABT; = ;

Donde:

N = Numero de lechos cataliticos
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Wci = Fraccion en peso del catalizador en cada lecho con respecto al total
Dado que el reactor se compone de un solo lecho:

TE™ +2T7% 275 4 2(285.46)
3 B 3

CALCULO DEL CATALIZADOR REQUERIDO

Mediante la ecuacion del LHSV:

WABT = = 28197 °C

flujo volumétrico total de la alimentacién al reactor "
LHSV = , [=]n~
volumen total de catalizador

Despejando el volumen total del catalizador:

3
m
Flujo volumétrico 36500 BPD  241.79 =~
Veatalizador = LHSV = ST = Ehi

t Veatatizador = 48.358 m*

CALCULO DE LA GEOMETRIA DEL REACTOR DC-101

El reactor se dimensionara para un LHSV de 5 h™.

Para garantizar la ergonomia del reactor de HDT, se recomienda mantener la masa velocidad del
flujo a través del reactor en un rango de entre 2000 y 5000 Ib/h*ft?, siendo el rango 6ptimo 3500
Ib/h*ftz (17,088.5040 kg/h*m?2).

Para mantener esta relacion fija, se determinara el area mediante la ecuaciéon de la masa
velocidad:

F 2 F
A" MV

De la mezcla de H2/HC que entra al reactor, a través del balance se determina el flujo masico
total. Considerando que en su totalidad la carga al reactor esta vaporizada, todo este flujo esta
en fase gaseosa.

F = 183898.9845 kg/h

Se determina el area de la seccion transversal del reactor:

183898.9845 kg/h

= A =10.7615 m?
17,088.5040 kg/h * m? m

Con la ecuacién de la circunferencia, se despeja el area y se determina el diametro interno del
reactor:

D2
10.7615 m? = - D =3.7016m .: D =3700mm
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A través de la ecuacion del cilindro, teniendo el volumen total del catalizador y el diametro, se
determina la longitud del catalizador en el reactor:
)k _ m(3.7016 m)? L

V=—-2I1L . 48.3580 m3

2 ) L=44936m .: L=4500mm

Como regla heuristica, generada a través de la experiencia, el lecho catalitico de un reactor de
HDT suele contemplar una relacion L/D de entre 1.6 y 1.8. Estimando la relacién L/D para esta
propuesta:

L —4'5m—12162
D 37m

La relacion L/D propuesta para el lecho catalitico resulta muy pequena, por lo que se optara por
seleccionar un nuevo valor de masa velocidad que permita establecer una relacion L/D mas
adecuada para el reactor.

La nueva masa velocidad seleccionada sera de 4500 Ib/h*ft? (21,970.9306 kg/h*m?).
Se determina el area de la seccion transversal del reactor:

183898.9845 kg/h

A= A = 83701 m?
21970.9306 kg/h * m? m

Con la ecuacioén de la circunferencia, se despeja el area y se determina el diametro interno del
reactor:

nD?
8.3701 m? = T .. D =3.2645m

A través de la ecuacion del cilindro, teniendo el volumen total del catalizador y el diametro, se
determina la longitud del catalizador en el reactor:
nD?

, _ m(3.265m)?
V=—— : 48.3580m°> = ——1L

2 . 2 L=57775m

Para verificar que se cumpla la relacion L/D del lecho catalitico (entre 1.6 y 1.8), se recalcula
para esta propuesta:

L 57775m

De esta manera se valida que la nueva seleccion satisface esta proporcidon, manteniendo la masa
velocidad en el rango considerado aceptable para el reactor de hidrotratamiento.

Una vez definida la geometria del lecho catalitico, se anadiran segmentos al reactor para material
inerte que sostenga al catalizador, asi como espacio para componentes internos, boquillas y
platos distribuidores del reactor. En su conjunto, de manera preliminar, se afiadiran 8 ft (2.4384m)
que representan aproximadamente el espacio requerido para dichos componentes.

La longitud, por lo tanto, sera:
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L +8 ft = 82160 m

Ahora es necesario dimensionar la tapa eliptica que ha sido seleccionada en el desarrollo de la
ingenieria conceptual. Para esto es necesario conocer el volumen adicional que ambas tapas
aportan al recipiente del reactor, asi como la altura de las tapas.

El volumen contenido en cada una de las tapas puede expresarse en términos de un cilindro de
volumen equivalente que posee el mismo diametro interno que la seccién cilindrica de la tapa.

La figura siguiente es una seccién transversal de una tapa elipsoidal que tiene una relacién 2:1
del eje mayor con respecto al menor.

Una manera de determinar las proporciones éptimas de las tapas del recipiente es partiendo de
la ecuacioén de la elipse:

x2+y2_
a? b?

1
Para una tapa elipsoidal, también conocida como tapa 2:1 por la relacion:
a=2b

Esta relacion también permite definir que la altura de cada una de las tapas (b) sera el equivalente
a la mitad del radio (a).

Sustituyendo se obtiene:

Expandiendo los términos de la ecuacion:
x% + 4y? = 4b*
Resolviendo para x? se obtiene:
x% = 4b% — 4y? = 4(b?% — y?)
La ecuacion del volumen del cilindro equivalente a la tapa esta dada por:

V = Ay = nx%y
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Es posible variar la geometria del cilindro para determinar el volumen que sea geométricamente
coherente y 6ptimo para la geometria elipsoidal de la tapa. Dado que el diametro se encuentra
definido por el cuerpo del reactor, Unicamente es posible variar la altura de la tapa para mantener
la relacion 2:1. Para esto, se emplea la ecuacién diferencial del volumen con respecto a la altura
de la tapa:

AV = Ady .: dV = nx?dy

Integrando la ecuacion desde el valor minimo posible (0) hasta el valor maximo de altura que
corresponde a b, sabiendo que 2b = a.

b b
V=f nx?dy .: V=f n[4(b* — y*)]*dy
0 0
b
V= 4nf (b? — y?)dy
0

b b
V=47rf bzdy—47rf y? dy
0 0

39b
V=47T[b2y—y?

a\3 a

v 8 b3 1% 8D’ 1% 8(7) 8(§
= —_ —_ = —_— - = — - —_——
3" 3 " 3 3

El volumen de la tapa sera:

Por lo tanto, el volumen de un cilindro equivalente sera:
V = na’H
Donde H es la altura equivalente del cilindro que representa a la tapa.

Igualando ambas ecuaciones:

ma _ ZH
3 =T1a
Despejando para la altura:
_a D
3 6

Un recipiente cilindrico a presion con tapas elipticas posee un volumen igual al volumen de la
seccion cilindrica, mas dos veces el volumen contenido en una de las tapas. Por lo tanto, el
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volumen de dos tapas elipsoidales que poseen una relacion 2:1 estard dado por la siguiente

ecuacion:
V. =2 mD? (D) _ D3
h = 4 J\6) 12

Viotar = Veitinaro + Vn

La altura del reactor esta dada por la altura del cuerpo cilindrico mas la altura de ambas tapas
elipticas:

Lrora, = L + 2b = 8.2160 + 2(0.8161) = 9:8482n

El diametro y la altura para disefio normalmente son ajustados (redondeados) a unidades y
medios pies (ft). Convirtiendo las unidades de diametro y altura a pies, se obtiene:

D =3.2645m = 10.71 ft ~ 10.5 ft
L =9.8482m = 32.31 ft ~ 325 ft

La relacion L/D, como se plante6 en el disefio conceptual, debe mantenerse en un valor de 3
para el recipiente debido al rango de presién interna que este posee. Por lo tanto, se procede a
verificar este parametro:

L _ 32.5

La relacion L/D cumple con lo requerido por el disefo. Por lo tanto, la geometria del reactor queda
planteada.

CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION POR ELEVACION

El reactor de HDT, como se definié antes, tendra una altura de 32.5 ft (9.9060 m). A esta altura
deberan afadirse las elevaciones del dado (estructura de concreto de soporte) y una altura por
encima del reactor que represente a la boquilla, uniones, codos y la plataforma de servicio que
se encuentra por encima del reactor en planta. De manera tipica, estas alturas pueden
considerarse de 3 metros para el dado y 2 metros para las instalaciones por encima del reactor.
Por lo tanto, la altura total desde el nivel del suelo hasta la altura maxima sera de 14.9060 m
(48.90 ft).

Con base en lo establecido por Crane (1989), la caida de presién por altura puede ser
determinada si se conoce la potencia tedrica (sin considerar eficiencia) y viceversa. La potencia
tedrica puede calcularse a través de la siguiente ecuacion:

QHp
otencia teodrica 6116><103[ ]

Q = 36500 BPD = 1058.5 GPM = 4029.8863 L/min
H = 149060 m = 48.90 ft

Determinando la potencia tedrica para la elevacion del fluido, se obtiene un valor de:
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(4029.886 L) (14.9060 m) (721.7 k—%)
min m

6116 X 103 = 7.0883 kW = 9.5055 HP

Potencia tedrica =

De la ecuacion siguiente, despejando, se determina la caida de presion:

Potencia [HP] = %

La caida de presién por elevacion para el reactor de HDT sera, por lo tanto:

(1058.5 GPM)(AP)
1714

AP = 15.3919 psi = 1.0821 kg/cm?

9.5055 HP =

El incremento en la presion de la bomba estara dado por:

APbomba = Apfriccién + Apvélvulas + APelevaci(’m + APequipo + Pentrada al reactor — Psucci(’m

Dado que se emplearon caidas de presion preliminares y permisibles, se determina la presion de
descarga:

APyompa = 25+ 7.28 — 2 = 30.28 kg /cm?g

CALCULO DEL TANQUE DE BALANCE FA-101

El dimensionamiento del tanque de balance FA-101 fue realizado mediante el procedimiento
propuesto en (Svrcek & Monnery, Design Two Phase Separators, 1993) y (Svrcek & Monnery,
Succesfully Specify Three Phase Separators, 1994).

CALCULO DE LA COLUMNA ESTABILIZADORA DE NAFTA DA-101

Diametro de la columna DA-101:

Para determinar el diametro de la columna DA-101, se empled el médulo de dimensionamiento
del simulador de procesos PRO-II, donde se realizd el analisis hidraulico de la columna
estabilizadora de nafta. Es importante para el dimensionamiento conocer los siguientes
parametros:

System factor: Este parametro representa la tendencia al espumado en una escala de 0 a 1,
donde O indica un sistema con una alta tendencia al espumado y 1 indica un sistema no
espumante. En este caso, la nafta es un fluido con baja tendencia al espumado, por lo que se
selecciond un system factor de 1.0.

Flooding factor: Este parametro limita la inundacién de los platos a un valor seleccionado dentro
de un rango de 0 a 100%. Existen dos puntos criticos que no deben rebasarse: por debajo del
20% de inundacion, el plato de la columna se secara, impidiendo la transferencia de masa; por
encima del 80%, el plato estaria inundado, lo que comprometeria el funcionamiento adecuado
de la columna. Considerando que la planta puede operar a una capacidad minima del 60%,
normal del 100%, y pudiendo alcanzar hasta un 110% de su capacidad normal, la inundacion
debe mantenerse por debajo del 80%.
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Definiendo estos parametros en el modulo de dimensionamiento, se obtuvieron los siguientes
resultados:

PRES WEIR DOWNCOMER

TRAY VAPOR LIQUID VLOAD DIAM FF NP DROP RATE BACKUP, PCI

M3/S M3/S M3/s MM KG/CM2 CM3/S/MM TRAY SPACIN
2 0.738 0.04220 0.183 2134 67.7 2 0.006 11.899 37.09
3 0.791 0.04745 0.201 2134 74.8 2 0.007 13.377 41.39
4 0.813 0.04977 0.209 2134 78.0 2 0.007 14.034 43.38
5 0.820 0.05075 0.212 2134 79.2 2 0.007 14.308 44.19
6 0.818 0.05102 0.212 2134 79.4 2 0.007 14.386 44 .37
7 0.808 0.05064 0.210 2134 78.7 2 0.007 14.279 43.93
8 0.779 0.04888 0.203 2134 76.0 2 0.007 13.782 42.24
9 0.712 0.04451 0.185 2134 69.4 2 0.006 12.551 8.30
10 0.839 0.14554 0.221 3048 71.0 2 0.006 27.469 57.26
11 0.865 0.14791 0.228 3048 73.0 2 0.006 27.915 58.27
12 0.871 0.14855 0.230 3048 73.5 2 0.006 28.038 58.55
13 0.873 0.14889 0.231 3048 73.8 2 0.006 28.101 58.70
14 0.874 0.14913 0.232 3048 74.0 2 0.006 28.147 58.83
15 0.875 0.14935 0.232 3048 74.1 2 0.006 28.18 8.95
16 0.876 0.14957 0.233 3048 74.3 2 0.006 28.229 59.07
17 0.878 0.14981 0.233 3048 74.4 2 0.0006 28.275 99.20
18 0.879 0.15010 0.234 3048 74.7 2 0.006 28.330 59.37
19 0.881 0.15047 0.235 3048 74.9 2 0.006 28.400 59.58
20 0.884 0.15099 0.236 3048 75.3 2 0.006 28.498 59.87
21 0.887 0.15175 0.238 3048 75.9 2 0.006 28.641 60.30
22 0.892 0.15291 0.241 3048 76.7 2 0.006 28.861 60.95
23 0.895 0.15470 0.245 3048 77.9 2 0.006 29.197 61.94
24 0.884 0.15771 0.249 3048 79.7 2 0.006 29.767 63.56

La columna estabilizadora de naftas tendra dos diametros:
v Diametro superior: 2134 mm
v Diametro inferior: 3048 mm

Platos reales:

Las etapas tedricas son transformadas a etapas reales empleando la eficiencia global
seleccionada en el capitulo 3 para la columna. Con la eficiencia global del 85%, se determina el
numero de etapas reales requeridas:

N teéricas
Eficiencia

Aheaws'_

COLUMMNA ESTABILIZADORA

Plato tedrico Pl?to tE'Dir'ICD Platos reales Seccion
simulacion
Condensador 1 -
1 2
2 3 1-10 Rectificacidn
3 4
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4 5
5 6
3] 7
7 8
8 9
9 10 11 Alimentacién
10 11
11 12
12 13
13 14
14 15
15 16
16 17 .
17 18 12-27 Agotamiento
18 19
19 20
20 21
21 22
22 23
23 24
Rehervidor 25 -

Area de la columna:

Se determina el area de la columna con la ecuacién del area de la circunferencia:

A_nD2
T4

Donde:

e A= Areade la columna (m2)
e 11 = Constante “pi” (3.14159265...)
o D = Diametro superior o inferior de la columna (m)

Volumen del fondo de la columna:

V = Qnarra * Or
Donde:

e V =Volumen del fondo de la columna (m3)
e QNAFTA = Flujo volumétrico actual de nafta del fondo
e 0Or = Tiempo de residencia en el fondo de la columna
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Con base en lo reportado por (Svrcek & Monnery, 1993), el tiempo de residencia de un recipiente
(considerando al fondo de la columna como un recipiente) depende del destino al que se dirige
el fluido de salida.

En este caso, del fondo de la columna salen dos corrientes:

e El flujo que es dirigido al rehervidor de la columna. Para flujos que salen hacia un
rehervidor, a través de un equipo de bombeo, el tiempo de residencia es de 3 minutos.

¢ El flujo de la nafta producto que sera dirigida hacia otra columna de destilacion (la DA-
102). Para estos flujos, el tiempo de residencia es de 5 minutos.

De esta manera, el volumen del fondo de la columna es estimado de la siguiente manera:

V = (Qnarra * 5min) + (Qrengrvipor * 3 min)

Niveles del fondo de la columna:

El nivel maximo del fondo de la columna es determinado mediante el siguiente cociente:

|4

Nyax = A

El nivel minimo es determinado en funcion de la orientacion del recipiente (vertical u horizontal),
del diametro del recipiente y de la presion de operacién con base en la metodologia de (Svrcek
& Monnery, 1993).

Se selecciona el nivel minimo de 6 pulgadas (152.4 mm)
El nivel normal es determinado mediante la siguiente ecuacion:

NNORMAL = (NMAX - NMIN) * 0.6 + NMIN

Alarmas por alto y bajo nivel:

La alarma por alto nivel es determinada mediante la ecuacion siguiente:
Agn = (Nmax — Nugn) * 0.8 + Nygw

La alarma por bajo nivel es determinada mediante la ecuacion siguiente:
Apy = (Nmax — Nuyw) * 0.25 + Nyjy

Longitud tangente-tangente de la columna:

Las dimensiones de la columna fueron determinadas a través de los siguientes criterios:

Distancia entre el domo de la columna y el primer plato: 1066.8 mm (3 12 ft)
Espaciamiento entre platos, del plato 1 al 10: 5486.4 mm (2 ft por espaciamiento)
Espaciamiento por transicion de diametro: 1066.8 mm (3 12 ft)

Espaciamiento del plato de alimentacion (plato 11): 914.4 mm (3 ft)

Espaciamiento entre platos, del plato 12 al 27: 9144 mm (2 ft por espaciamiento)
Espaciamiento del ultimo plato (27) a la boquilla del rehervidor: 914.4 mm (3 ft)
Espaciamiento de la boquilla del rehervidor al nivel méximo del fondo: 609.6 mm (1 ft)

Noobkowd=
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8. Del nivel maximo al fondo de la columna:; 6858 mm (22.5 ft)

La longitud tangente-tangente de la columna DA-101 es de 26060.4 mm.

CALCULO DE LA COLUMNA FRACCIONADORA DE NAFTA DA-102

Se aplicé la misma metodologia que en el caso de la columna estabilizadora de nafta DA-101.

PRES WEIR DOWNCOMER
TRAY VAPOR LIQUID VLOAD DIAM FF DROP RATE BACKUP, PCT
M3/s M3/s M3/s MM KG/CM2 CM3/s/MM TRAY SPACING

2 6.730 0.06081 0.748 3962.4 63.2 0 4.671 28.8

3 6.675 0.06153 0.748 3962.4 63.3 0 4.727 28.91
4 6.625 0.06208 0.748 3962.4 63.3 0 4.769 28.95
5 6.574 0.06241 0.747 3962.4 63.3 0 4.794 28.94
6 6.516 0.06251 0.744 3962.4 63.1 0 4.802 28.86
7 6.444 0.06232 0.739 3962.4 62.7 0 4.787 28.70
8 6.334 0.06143 0.729 3962.4 ¢61.8 0 4.719 28.33
9 6.115 0.05864 0.704 3962.4 59.6 0 4.505 27.38
10 6.063 0.13829 0.705 3962.4 65.6 0. 10.623 33.48
3 3 6.188 0.14230 0.728 3962.4 ¢67.8 0 10.932 34.52
12 6.274 0.14538 0.746 3962.4 €9.4 0 11.168 35.31
1 6.327 0.14769 0.758 3962.4 70.6 0 11.345 35.89
1 6.357 0.14947 0.767 3962.4 71.5 0 11.482 36.32
15 6.372 0.15095 0.774 3962.4 221 0 11.595 36.66
16 6.377 0.15226 0.779 3962.4 72.7 0 11.696 36.95
1 6.376 0.15351 0.784 3962.4 73.2 0. 11.793 37.21
18 6.367 0.15478 0.789 3962.4 73.6 0 11.890 37.47
19 6.343 0.15606 0.792 3962.4 74.0 0. 11.989 37.69
20 6.289 0.15737 0.794 3962.4 74.3 0. 12.089 37.87
21 6.147 0.15847 0.789 3962.4 74.0 0 12.174 37.82

La columna DA-102 es de un solo diametro: 3962.4 mm

La longitud tangente-tangente de la columna DA-102 es de 25298.4 mm.

CALCULO DE LOS SERVICIOS AUXILIARES

Agua de enfriamiento:

Para determinar la cantidad necesaria de agua de enfriamiento, se realiz6 el siguiente calculo:

Q

VAGUA DE ENFRIAMIENTO = m *(p™)
R

Donde:

*  Vacuape enFriamienTo = Volumen de agua de enfriamiento (m?3)

= Q= Calor que debe transferirse al agua (10° kcal/h)

= Cp = Capacidad calorifica del agua a temperatura promedio = 0.999 kcal’kg°C @34 °C
= TS = Temperatura de suministro del agua = 28 °C

= TR = Temperatura de retorno del agua = 40 °C

= p = Densidad del agua de enfriamiento a temperatura promedio = 997 kg/cm*®* @34 °C
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Gas combustible:

Q

M =—
GAS COMBUSTIBLE
PC *n

Donde:

= Megas = Masa de gas combustible

*= Q= Calor que debe suministrar el gas (108 kcal/h)

» PC = Poder calorifico del gas natural (9875 kcal/kg)
= n = Eficiencia de combustion (80%)

Energia eléctrica:

Para el consumo de energia eléctrica por el equipo de bombeo: Primero se determina la potencia
de bombeo requerida:

Donde:

= BHP = Potencia de bombeo (HP)

= AP = Incremento de presion (psi)

= Qv = Caudal volumétrico (gpm)

= 1714 = Constante

= ¢ = Eficiencia de la bomba (tipica = 70%)

La potencia en HP es ajustada a un valor comercial de motor. Por ejemplo, para la GA-102 se
requieren 94.71 HP; el motor comercial que se ajusta a este requerimiento de potencia seria de
100 HP.

La potencia en kW puede determinarse a partir de la potencia en HP mediante el factor de
conversion:

PkW = PHP * 07457

La potencia requerida por el compresor GB-101 es determinada en el software de simulacion,
considerando una eficiencia del 70%.

La potencia requerida por el aeroenfriador EC-101 es calculada mediante la siguiente
metodologia:

Con base en el fluido del proceso, se determina la temperatura estimada de salida de aire:

U, + 1) (Tl +T,

Ata:( 10 2

t1)

Donde:

= Ata = Incremento estimado de temperatura del aire (°F)
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= Ux = Coeficiente global de transferencia de calor basado en la superficie extendida (5.9
para hidrocarburos con viscosidad menor o igual a 0.2 cP a la temperatura promedio).

= T, =Temperatura de entrada al aeroenfriador (°F).

= T, =Temperatura de salida del aeroenfriador (°F).

= 1 = Temperatura de entrada del aire (100 °F)

Se determina el caudal de aire:

B Q
Wa = (0.24)(At,)

Donde:

= Wa = Caudal del aire (Ib/h)
= Q= Calor que debe transferirse al aire (106 BTU/h)

Posteriormente, se calcula el volumen de aire que ingresa al ventilador:

Wa

ACEM = 5.5(60)(0.0749)

Donde:

= ACFM = Volumen de aire total que entra al ventilador (ft3/min)
= Dg = Relacién densidad del aire segun nivel del mar (se elige DR = 1)

Se realiza una aproximacion de la pérdida de carga total por ventilador a través de la ecuacion:

2
ACFM

TL’D2>

PF = AP, +
4005 (T

(Dg)

Donde:

*» PF = Pérdida de carga total por ventilador (inH20)
= APa =0.4inH20 (aproximacion)

Finalmente, se estima la potencia aproximada por ventilador (si en un disefio mas riguroso se
define que debido al area de transferencia requerida se requiere un ventilador que posee un
diametro muy grande, puede optarse por emplear multiples ventiladores de menor diametro. En
el alcance de este proyecto, unicamente se define la potencia total requerida para cumplir el
objetivo del aeroenfriador.

()0

BHP == &356)(0)

Donde:

» BHP = Potencia requerida (HP)
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= Fan = Numero de ventiladores (en este caso no aplica, se define como 1 solo ventilador)
= ¢ = Eficiencia del motor (70%)

Con un factor de conversion, se determina la potencia en kW a partir de la BHP.

CALCULO DE LOS AGENTES QUIMICOS

Catalizador de hidrotratamiento:

La masa de catalizador requerida es calculada con base en la densidad de llenado y el volumen
definido por el LHSV.

Meat = Vic * Direnapo

Donde:

= Mcat = Masa del catalizador (kg)
* V¢ = Volumen del lecho catalitico (48.358 m?)
* Duenaoo = Densidad del llenado con manga (630 kgcataiizado/M®)

Dimetil disulfuro (DMDS):

El DMDS requerido para activacion del catalizador en el arranque de la planta se determina
mediante el requerimiento de azufre del catalizador.

» El catalizador requiere un 11.8% de su masa como masa de azufre. Si se determin6 que
se requieren 30466 kg de catalizador, se requieren 3594.98 kg de azufre.

» EIDMDS, al descomponerse, suministrara el 68% de su masa como azufre (contenido de
azufre en %w). Si se requieren 3594.98 kg de azufre, se requieren 5286.75 kg de DMDS.

» Se recomienda considerar un 10% en masa de DMDS adicional. Con este excedente, se
determina que se requieren 5868.29 kg de DMDS.

» Considerando que la densidad del DMDS es de 1.06 kg/L, se determina un volumen
requerido de DMDS de 5536 L de DMDS.

Bolas de alimina:

Se determina el volumen de las secciones empacadas con bolas de alumina con diametros de
Ya, 2y ¥a de pulgada. Considerando que el didmetro del reactor es de 3.2004 m.

El volumen de cada secciéon es determinado mediante la ecuacion del volumen del cilindro:

_nD2
T4

vV * Hy
» Por encima del lecho catalitico se requieren H; = 6” de bolas de alumina de %4”; por encima
de esta capa de bolas de aliumina, se requieren Hz = 6” de bolas de alimina de %4
» La seccion inferior al lecho catalitico comprende varias secciones:
o 12 seccion inferior: 1er area entre el lecho catalitico y la tapa.
e} H3 =2 ft
o Bolas de alumina: 74*
o 2% seccion inferior: 1er area entre el lecho catalitico y la tapa.
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o Hi=2ft
o Bolas de alumina: ¥4"
o 32 seccion inferior: Tapa elipsoidal: En esta seccion, el volumen de la tapa es
determinado mediante la ecuacion determinada anteriormente para el volumen del

cilindro equivalente a la tapa elipsoidal:

Vh = nD? (D)
“\ 4 J\6
A este volumen se le sustrae el volumen del colector de fondos, el cual tiene un diametro

del 30% del didmetro del reactor y una altura de 2 ft (0.6096 m):

(0.3 * D)?
Veotector = T (0.6096)

El volumen de esta seccidn es determinado de la siguiente manera:
V' = Vi = Veotector
La secciodn de la tapa elipsoidal se llenara con bolas de alumina de %”.

El volumen requerido de bolas de alumina es determinado para cada diametro de las bolas de
alumina a utilizar, sumando el volumen de las secciones correspondientes.

Para determinar la masa de bolas de alumina, se emplea la densidad de llenado de 1362 kg/m3.

MpoLAS DE ALUMINA = V[m3] * 1362 kg/m*
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