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RESUMEN Y ABSTRAC

RESUMEN

En este trabajo se llevd a cabo el estudio de un esquema de proceso de
hidrotratamiento de crudo pesado desde el punto de vista energético, con base en un
esquema a nivel planta piloto que contempla hidrotratamiento por separado del
residuo y de la fraccion ligera provenientes del procesamiento de un crudo pesado,
con el fin de reducir el contenido de contaminantes e incrementar la produccién de

destilados en el crudo mejorado.

Se realizé el escalamiento de la planta piloto a un esquema de proceso a mayor
escala, con el fin de representar la operacion industrial, empleando para ello los
datos de composicién de las corrientes del proceso en planta piloto, temperaturas de
los reactores y los flujos masicos. Para el escalamiento de los reactores y del
esquema de proceso propuesto se emplearon, ademas de los datos experimentales,
modelos y metodologias reportadas en la literatura, asi como el simulador de

procesos HYSYS para realizar los balances de masa y energia.

Con el balance de energia se efectud el estudio de cuatro casos energéticos
mediante intercambio térmico, con el fin de optimizar el uso de los servicios de
calentamiento y enfriamiento y recuperar mayor cantidad de calor disponible de las

corrientes del proceso de hidrotratamiento a escala mayor.

Los resultados obtenidos muestran que el proceso de hidrotratamiento tiene un alto
potencial energético y el esquema energético del proceso a mayor escala puede

optimizarse, con lo cual se obtienen ahorros significativos en el uso de energia.

Integracion energética de un esquema de proceso de hidrotratamiento de crudo pesado 11



RESUMEN Y ABSTRACT

ABSTRACT

A study of a process scheme of the hydrotreating of heavy crude is presented in this
work. The study is based on a pilot plant scheme which includes separately
hydrotreating of the residue and light fraction obtained from the fractionation of a
heavy crude oil. The aim of hydrotreating of both fractions is to reduce the
contaminant content and increase the production of distillates in the upgraded crude
oil.

Scaling-up of the pilot plant to a larger scale process scheme was carried out in order
to represent the commercial operation, by employing data of composition of pilot plant
process streams, reactor temperatures, and mass flowrates. For scaling-up of
reactors and of the proposed process scheme, in addition to experimental data,
model and methodologies reported en the literature as well as HYSYS process

simulator to simulate mass and energy balances were used.

Four energetic cases with heat exchange were performed with energy balance in
order to optimize the use of cooling and heating utilities and recover mores account of
available heat of stream of the larger scale process.

The results show that hydrotreating process has high energetic potential and the
energetic scheme of the larger scale can be optimized with which significantly energy
saves can be obtained.

Integracion energética de un esquema de proceso de hidrotratamiento de crudo pesado 12



INTRODUCCION

INTRODUCCION

Durante las ultimas décadas la demanda de combustibles derivados del petréleo ha
tenido un aumento creciente, lo que ha provocado la busqueda de nuevos esquemas

de refinacién para aprovechar los crudos pesados.

Debido a esta situacion, se han buscado opciones de mejoramiento de crudo, dentro
de las cuales destaca por su eficacia el hidrotratamiento catalitico (HDT), ya que
permite remover materiales contaminantes contenidos en el crudo tales como
asfaltenos, metales, azufre y nitrdgeno, asi como reduccion de viscosidad e
incremento de la gravedad API de los crudos pesados y residuos. Sin embargo las
condiciones de operacion para que ocurran estos procesos son severas, es decir,
altas temperaturas, presiones y relacién de hidrégeno/hidrocarburo, en presencia de

uno o varios catalizadores.

El Instituto Mexicano del Petrdleo (IMP) ha desarrollado un proceso de
hidrotratamiento de crudo pesado cuya principal caracteristica es la operacién a
condiciones moderadas. Este proceso estd orientado hacia la disminucion de los
contaminantes del crudo e incremento de destilados intermedios en el producto. La
ubicacion del la planta de hidrotratamiento de crudo pesado se ha propuesto antes
del tren de refinacién, ya que esto mejora la calidad de los productos obtenidos
corriente abajo y permite mayor produccion de fracciones de alta valor comercial.

Este proceso debe estudiarse exhaustivamente para garantizar su aplicacion
industrial exitosa, por lo que se deben prever aspectos tales como viabilidad del
proceso, seguridad de operacion e integracién energética, entre otros. Debido a las
altas temperatura relativas empleadas en el proceso de hidrotratamiento y la
exotermicidad de las reacciones, es necesario realizar el estudio energético con el fin
de reducir los costos derivados del gasto de energia con el fin de reducirlos mediante
el aprovechamiento adecuado de las fuentes y los receptores de calor, empleando

para ello la integracién energética del proceso.

En este trabajo se abordan los aspectos anteriores de acuerdo a los siguientes

capitulos:

Integracion energética de un esquema de proceso de hidrotratamiento de crudo pesado 13



OBJETIVOS

Objetivos

Objetivo general

Realizar la integracién energética de un esquema de proceso de hidrotratamiento

de crudo pesado mediante simulacidn, a partir de la extrapolacion de resultados

experimentales de planta piloto empleando técnicas y modelos de escalamiento

reportados en la literatura.

Objetivos especificos

Analizar los datos experimentales del hidrotratamiento de crudos pesados
a nivel planta piloto: fraccionamiento de crudo pesado, hidrotratamiento del
residuo, hidrotratamiento del destilado o fraccién ligera y formular el crudo
mejorado, con el fin de disponer de datos reales y confiables para el

estudio energético de la planta de hidrotratamiento de crudo pesado.

Realizar el escalamiento de la planta piloto a un esquema de proceso a
mayor escala mediante el empleo de técnicas y modelos reportados en la
literatura.

Simular el esquema de proceso a gran escala y comparar los resultados de
la simulacién con los obtenidos mediante el escalamiento con modelos de

la planta piloto.

Desarrollar diferentes opciones de integracion energética del proceso de
hidrotratamiento de crudos pesados con el fin de optimizar el esquema de

intercambio térmico.

Determinar los parametros energéticos de los casos de estudio, como son:
curva compuesta, gran curva compuesta, requerimiento de servicios de
enfriamiento y de calentamiento, recuperacion de calor, diferencial de
temperatura minima, red de intercambio de calor y area de transferencia

de calor requerida.

Integracion energética de un esquema de proceso de hidrotratamiento de crudo pesado 15



OBJETIVOS

e Seleccionar el mejor caso desde el punto de vista energético, el cual sera
el que permite obtener mejor aprovechamiento energético del esquema de

proceso.

Integracion energética de un esquema de proceso de hidrotratamiento de crudo pesado 16



CAPITULO 1. ANTECEDENTES

CAPITULOI

ANTECEDENTES

En las regiones petroleras del mundo la produccion de crudo pesado tiende a
incrementarse proporcionalmente mientras que la del crudo ligero decrece. El
procesamiento de cada crudo difiere entre si debido a sus propiedades fisicas y
quimicas. Un crudo ligero contiene mas hidrocarburos ligeros (gasolina, turbosina,
diesel) que uno pesado, por lo que tiene mayor demanda y se cotiza a mejor precio.
Sin embargo, el menor costo del crudo pesado hace potencialmente atractivo su uso
en caso de contar con procesos adecuados que permitan su aprovechamiento. Con
este fin muchos paises industrializados se han dedicado a investigar esquemas de
proceso y ya han encontrado formas convenientes de procesarlo. En nuestro pais los
centros de investigacion se han abocado a resolver este problema y se han obtenido

avances dignos de mencién [1].

En este capitulo se tratan algunos aspectos fundamentales de la problematica del
manejo y procesamiento de crudos pesados con base en sus propiedades fisicas y
quimicas y del potencial energético del proceso de hidrotratamiento de crudo pesado.

1.1 Propiedades de los crudos pesados

El petroleo crudo es una mezcla compleja de hidrocarburos parafinicos, olefinicos,
nafténicos y aromaticos; el contenido de carbono usualmente varia entre 82 y 87 %
en peso y el contenido de hidrogeno entre el 10 y 14 % en peso [2]. Ademas el crudo
contiene otros compuestos organicos e inorganicos como el azufre, oxigeno,

nitrégeno, sales metalicas y alcalinas disueltas (principalmente cloruro de sodio) y

Integracion energética de un esquema de proceso de hidrotratamiento de crudo pesado 17



CAPITULO 1. ANTECEDENTES

metales tales como el vanadio y niquel, entre otros. Los crudos, dependiendo de sus

propiedades fisicas y quimicas, se clasifican en convencionales y pesados.

De acuerdo con la propuesta realizada por el Instituto de Naciones Unidas para el
Entrenamiento e Investigacion (UNITAR, febrero 1981), un crudo pesado es
considerado todo aquel producto con gravedad especifica mayor de 0.934 a 60° F
(20 °API) extraido de los yacimientos sin algun tratamiento quimico previo y sin tomar

en cuenta su estado fisico (liquido o sélido a temperatura ambiente).

Por el contrario, los crudos convencionales o ligeros incluyen todos los productos
liqguidos con una gravedad especifica menor a 0.904 a 60° F (25° API). La categoria
de productos con gravedad especifica entre 0.904 a 0.934 se clasifican como crudos
intermedios, como se muestra en la Tabla 1.1. Ademas de estas divisiones
principales, dentro de los crudos pesados se encuentran varios tipos, los cuales
difieren considerablemente en sus propiedades, pasando de liquidos a semisélidos y
cuyas variaciones estan relacionadas con los problemas de su exploracion,
produccién y uso. En la Tabla 1.2 se observa la subclasificacién de los crudos y sus

principales propiedades.

Tabla 1.1. Clasificacion de los aceites crudos [3].

Tipo de crudo
Pesado

Propiedad Ligero Intermedio I Il I
Densidad
a 60/60°F 0.769-0.903 0.904-0.934 0.935-0.965 0.966-0.993 0.994-1.040
Gravedad API 52.5-25.1 25-20 19.9-14.9 15-11 10.9-4.5
Viscosidad, cSt
a38C 1.5-50 40-400 100-1200 800-1500  1300-1500+
a 100 °C 7.6 6.7-23 11.5-42 32-47 44-170+
Composicion
CCR*, % peso >1-8 5-11 5-12 5-12 10-20
Asfaltenos, % peso 0.3 >1-5 2-7 6-15 7-27
(Ni+V), ppm >10-60 70-200 120-260 180-550 210-1300
% vol. a 200 °C 10-70 3-20 0-10 0-6 0-4

*CCR: Carbon Conradson

Integracion energética de un esquema de proceso de hidrotratamiento de crudo pesado 18



CAPITULO 1. ANTECEDENTES

El comportamiento de las propiedades es el siguiente: la viscosidad y contenido de

azufre, asfaltenos y carbén Conradson generalmente tienden a incrementarse

mientras que el contenido de nitrégeno crece muy ligeramente con significativas

variaciones en el valor promedio conforme el crudo es mas pesado. De la misma

forma las fracciones ligeras obtenidas por debajo de 390° F muestran un constante

decrecimiento en volumen con variaciones considerables entre los diferentes tipos de

crudo.
Tabla 1.2. Propiedades y composicion de los crudos pesados [3].
_ Crudos Tipos de crudo pesado
g ropled?d_gs Intermedios | I 1]
omposicion

Campo

Profundidad prom. (m) 580-2,140 770-1,600 450-1,200 120-910
Valores extremos 20-3,900 90-3,400 160-3,517 0-1,000
Densidad a 60°F 0.904-0.934 0.935-0.965 0.966-0.993 0.944-1.040
Gravedad API 25-20 20.1-14.9 15-11 11-1-4.5
Viscosidad (cSt) a 100°F

Promedio 40-425 410-1,200 800-1,320  1,320-100,000
Valores extremos 1250 21-1,600 190-18,000 150,000 +
% S (promedio) 0.1-4.6 1.6-5 1.6-5 3.4-6.5
Valores extremos 5 5.5 7.5(9.6)% 0.1-7
% N (promedio) 0.1-0.74 0.22-0.9 0.2-0.80 0.1-0.9
Valores extremos 1.67 1.23
% Asfaltenos (promedio) 1-5.7 1-4 5.8-14.3 7-27
Valores extremos® 1-10 0.7-4.5 0.4-17 0.7-42
% Carbon Conradson (promedio) 2.8-12 4-11.1 1.4-13.8 8-21
Fraccion por debajo de 200° cP 2.8-19 (27) 0-10 (13.6) 0-6 (20) 0-4 (7)
Contenido de vanadio (ppm) 40-156 100-228 156-413 100-1,200
Valores extremos 1.4-32 90 45-2,070
Contenido de niquel (ppm) 29-40 18-30 24-130 40-150
Valores extremos (ppm) 2-60 5-18

® Valor del contenido de azufre excepcionalmente alto encontrado en Crudo Etzel (Oeste de

Alemania).
® Valores extremos entre paréntesis.

Como se observa en la Tabla 1.2 la composicidén

y las propiedades fisicas y

quimicas de los crudos pesados varian considerablemente, no sélo entre los

diferentes tipos sino también dentro de cada tipo.
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CAPITULO 1. ANTECEDENTES

1.2 Situacion mundial y nacional sobre produccion de crudos pesados

La mayor produccién en el mundo de energia proviene de los combustibles fosiles.
En el afio 2003 lleg6 a 88 % del total, con un incremento del 37 % en la demanda del
petréleo crudo. El consumo de energia esta creciendo rapidamente en Asia (7% en el
ano 2003), y China actualmente es el segundo mayor consumidor de petrdleo
después de Estados Unidos. Las reservas probadas de petrdleo, (63 %), y las de gas
(41 %), estan concentradas en el Medio Oriente mientras que Rusia es el segundo
pais con mayor cantidad de reservas de estos combustibles [4]. El carbén mineral se
encuentra repartido equitativamente entre Asia, Europa y Norteamérica.

El incremento promedio en la producciéon de petréleo a nivel mundial expresado
como la relacién de reservas/produccion (R/P) ha permanecido en los ultimos 20
anos en un valor de 40, ello significa que con el ritmo actual de produccién las
reservas de petrdleo conocidas sélo cubriran la demanda de los proximos 40 afos.
Esto no incluye las reservas que pudieran descubrirse en el futuro asi como los
cambios en el consumo debidos al crecimiento de algunas regiones como Asia. La
relacion R/P varia de regién en region, siendo en el Medio Oriente mayor de 80 y en
Norteamérica menor a 20 [4].

El interés por los crudos pesados en el mercado internacional es relativamente bajo
por sus propiedades fisicas y quimicas, sin embrago en las Ultimas décadas la
demanda creciente de combustibles ha causado la disminucion de las reservas
mundiales de crudos ligeros. El total de las reservas probadas de crudo en el mundo
es aproximadamente de 1.29 billones de barriles [5] de los cuales aproximadamente

el 20 % corresponden a crudo pesado.

Las mayores fuentes de crudo pesado y asfaltos se encuentran en el Oeste de
Canada, el este de Venezuela y en la Unién Soviética (actualmente la Federacion de
Rusia) [6]. Otros productores en el hemisferio occidente incluyen México y Estados
Unidos de América; Peru y Ecuador podrian producir mas crudo pesado en el futuro.
En la Tabla 1.3 se presentan los datos de producciéon de crudo pesado en las
principales regiones petroleras y una proyecciéon al afno 2010 [7].
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Tabla 1.3. Produccidn de crudo pesado en las principales regiones petroleras [7].

1990 1997 2000 2010
miles de barriles por dia
California 708 728 685 543
Canada 449 800 781 1,244
América Latina 2,425 3,604 3,799 5,535
Medio Oriente 1,662 1,973 1,983 2,485
Total 5,244 7,105 7,248 9,807

La produccién de crudo pesado ha sido y continuara siendo dominada por los
proyectos en las regiones de Athabasca en Canada y de Orinoco en Venezuela [8].
En Canada la produccién de crudos intermedio y pesado se ha incrementado cerca
de 35 % desde 1995, alcanzando un nivel sin precedentes de mas de 825,000
barriles por dia (BPD) y se espera que en el 2006 se incremente a mas de 2.9
millones de BPD segun estimaciones [7].

En México se producen principalmente dos tipos de crudo: ligero (Istmo y Olmeca) y
pesado (Maya) [9]. El crudo Maya represent6 al 1 de enero de 2005 el 52.2% de las
reservas totales de aceite crudo de México, estimadas en 33.3billones de barriles de
petréleo. En 2004, este crudo representd el 73% de la produccion (2.46 millones de
barriles diarios de un total de 3.38 millones barriles diarios), el 87% de las
exportaciones (1.62 millones de un total de 1.87 millones de barriles por dia) y el
37% del crudo procesado en el Sistema Nacional de de Refinacién (SNR), respecto a

la produccién en ese mismo ano [10].

La proporcion de crudo Maya en la mezcla de crudos procesada en las refinerias
mexicanas ha aumentado progresivamente debido a la realizacién de los proyectos
de reconfiguracion en este rubro que se iniciaron en 1998 [11]. La cantidad de crudo
pesado procesado en el Sistema Nacional de Refinacién con el horizonte hacia el

ano 2014 se presenta en la Figura 1.1 [10].
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Figura 1.1 Proporcion de crudo pesado procesado en el SNR [10]. (Il Crudo ligero,
(2)crudo pesado.

En la Figura 1.1 se observa que en México ha existido un crecimiento continuo en el
procesamiento de crudos pesados y se espera que continle esta tendencia en los

préoximos anos.

1.3 Mejoramiento de crudos pesados

En los ultimos 10 afios han ocurrido cambios significativos en la industria del petréleo
los cuales han propiciado modificaciones en las operaciones de refinacién [12].

Las refinerias a nivel mundial han experimentado cambios de reconfiguracion y
modernizacién de sus unidades debido a las diferentes propiedades de los crudos de
alimentacion y la demanda creciente de productos que cumplan con las
especificaciones ambientales actuales. Los destilados intermedios y las gasolinas
son los productos mas demandados a nivel mundial (Figura 1.2) [13], mientras que la
tendencia en el suministro de crudo indica un crecimiento en volumen hacia los
crudos pesados. Esto implica que se deben procesar mayores cantidades de crudo
pesado [14,15].

La industria del petroleo ha enfocado sus esfuerzos para desarrollar procesos viables

que permitan convertir las fracciones de alto punto de ebullicion a productos con
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mayor valor agregado. El propésito de estas tecnologias de proceso se ha orientado
hacia la reduccion del contenido de azufre y metales en la carga asi como reduccion
del peso molecular e incremento en la relacion hidrégeno/carbono (H/C) en los
crudos [16].
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Figura 1.2 Demanda mundial de productos destilados del petroleo [13].

(C))Gasolinas, (W destilados intermedios, ([l)aceite combustible y (E)otros.

En la actualidad existen varias tecnologias en el mercado internacional para convertir
residuos producidos en la destilacion primaria y al vacio del petréleo crudo a
productos de mayor valor agregado [17]. Algunos procesos ya cuentan con suficiente
madurez tecnoldgica a nivel industrial, mientras que otros se encuentran en sus
primeras fases de desarrollo a nivel comercial junto con los que estan en fase de
prueba de escalamiento. Algunos procesos que ya han sido comercializados y que
no emplean hidrégeno para mejorar los crudos [18] son: reduccién de viscosidad en
sus variantes convencional y severa, y coquizacion; mientras que los procesos que
emplean hidrogeno son el hidrotratamiento catalitico e hidrodesintegracion catalitica

por medio de reactores de lecho fijo, lecho ebullente y lecho mdvil.

Ademas, algunos licenciadores de la tecnologia de procesos de hidrodesintegracion
han llevado a cabo disefios de ingenieria que permiten evaluar la viabilidad técnico-

econémica del proceso al integrar un reactor de lecho fijo corriente abajo de los
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convertidores de residuos pesados que permite mejorar la calidad de los productos
[19].

El hidrotratamiento en lecho fijo se ha usado ampliamente tanto para tratar destilados
como residuos de petréleo. Su uso en sus primeras fases se enfocd hacia el
tratamiento de residuos para producir diesel con bajo contenido de azufre en Japdn.
Después de 1979, se ha puesto mas énfasis y se han empleado mas esfuerzos para
incrementar la severidad del hidrotratamiento y obtener mayor selectividad hacia
destilados intermedios. Las tecnologias representativas que emplean este tipo de
reactor son los procesos Chevron OCR, IFP HYVAL y Unocal. Los reactores de lecho
ebullente se emplean para el hidroprocesamiento de cargas con alto contenido de
metales; las principales tecnologias comerciales son H-OIL y LC-Fining. Mientras
que las tecnologias para el hidrotratamiento en fase dispersa, las cuales estan en
fase experimental, son CANMET, Super Oil Cracking y VEBA COMBI-Cracking
(VCC) [19].

Entre estas opciones de mejoramiento de crudos pesados y residuos, el
hidroprocesamiento continta siendo uno de los procesos mas utilizados debido a su
flexibilidad para tratar diferentes fracciones de petrdleo, desde nafta hasta residuo
pesado. El mejoramiento de crudos pesados mediante el hidrotratamiento catalitico
reduce de manera significativa la concentracién de contaminantes como el azufre,
metales y asfaltenos e incrementa el contenido de destilados ligeros, lo que permite
la produccién de crudos ligeros de alta calidad [20].

El proceso de hidrotratamiento (HDT) se define como un proceso catalitico que
involucra reacciones de hidrodesulfuracion (HDS), hidrodesnitrogenacién (HDN),
hidrodesmetalizacién (HDM), hidrodesaromatizacion (HDA) e hidrodesintegracion
(HDC) principalmente, de diferentes tipos de carga en presencia de hidrégeno [18]. Si
el objetivo principal es la remocion de azufre se trata de un proceso de
hidrodesulfuracién, pero si ademas de azufre se requieren eliminar compuestos de
nitrégeno y metales y la saturacién de compuestos aromaticos, el proceso involucra
un hidrotratamiento o hidrogenaciéon no destructiva sin cambio apreciable en el
intervalo de ebullicidn del producto respecto a la carga. Por el contrario, si existe
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modificacion en el intervalo de ebullicibn, como pasa en los residuos, la

hidrogenacion es destructiva y se trata de una hidrodesintegracién [21,22].

En el caso de los crudos pesados, es necesario someterlos a un hidrotratamiento
general, ya que se requiere reducir el contenido de residuales e incrementar el
rendimiento de los destilados ligeros e intermedios, ademas de la eliminacion de los
heteroatomos contaminantes, ya que éstos originan problemas de corrosién de los
equipos, disminucion en la calidad de los productos y envenenamiento de

catalizadores entre otros problemas [23,24].

México se ha unido a los esfuerzos de Europa, Estados Unidos, Japdn y algunos
otros paises para mejorar la calidad del medio ambiente, y esto se refleja en las
politicas de establecimiento de especificaciones de combustibles. En general, los
propésitos de estas politicas estan orientadas a reducir el contenido de azufre de
todos los combustibles y producir gasolina reformulada sin plomo con limitadas
cantidades de olefinas y aromaticos, introducir oxigenados y reducir los limites de la
presidbn de vapor. En la Tabla 1.4 se muestran las especificaciones vigentes en
Estados Unidos de la concentracibn maxima de azufre de algunos combustibles
empleados para trasporte e industrial. En México se han fijado estas especificaciones

como meta para cumplir en el afio 2007.

Tabla 1.4 Limites de contenido de azufre en combustibles [25].

Producto ppm en peso, max.
Gasolina 15
Turbosina 3000

Diesel 15
Combustoleo 20,000

En México se procesa el crudo pesado mezclado con crudo ligero, el cual se
encuentra en mayor proporcion. Sin embargo, debido a la mayor disponibilidad
relativa de los crudos pesados, es necesario encontrar alternativas de procesamiento

para refinar crudo 100% pesado [8].
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La mayor cantidad de reportes técnicos en la literatura especializada presentan un
enfoque hacia el tratamiento y conversion de fracciones del petréleo y escasamente
hacia el hidroprocesamiento del crudo pesado de manera integral. Los desarrollos
tecnoldgicos en el area de hidrotratamiento de crudo pesado (100 % pesado) se han
efectuado sélo a nivel experimental, [26,27], por lo cual es necesario realizar

investigacioén en este campo.

1.4. Potencial de ahorro energético en el hidrotratamiento catalitico.

Todos los procesos, en mayor o menor medida son susceptibles de optimizarse y la
refinacion de crudos no es la excepcion. Por esta razén, y para mantener rentable el
proceso de refinacidon, no s6lo son necesarios nuevos y mejores procesos Sino

también es muy importante incrementar la eficiencia de éstos [28].

En los procesos de refinacion existen diversas corrientes calientes (fuentes de calor)
y corriente frias (receptores de calor) que se pueden aprovechar para intercambiar
calor y obtener con ello ahorros significativos en equipo de proceso y consumo de

servicios auxiliares.

En el caso del proceso de hidrotratamiento de crudo pesado desarrollado
recientemente en el Instituto Mexicano del Petréleo (IMP) [29], el cual, en una de sus
configuraciones, se emplea como etapa previa al proceso de refinacién, existen
diversas corrientes con contenido energético importante. Los reactores de lecho fijo,
que se han usado comunmente para procesar cargas ligeras y gradualmente se ha
modificado para procesar cargas pesadas como residuos atmosféricos [30], alcanzan
temperaturas relativamente altas, por lo que comunmente se utilizan varios lechos
cataliticos en lugar de uno solo para enfriar el producto de reaccién entre etapas. Es
muy importante controlar la temperatura de reaccion con el fin de prevenir el depdsito
de carbdn en el catalizador y mantener la calidad del producto deseado. Para lograr
lo anterior se introduce hidrogeno de apagado (“quench”) entre los lechos cataliticos
para controlar la temperatura de reaccion y mejorar el patrén de flujo en el reactor
[31]. En otros casos se emplean intercambiadores de calor entre los lechos para el
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mismo proposito. Los efluentes de los lechos enfriados son algunas fuentes de calor
presentes en el proceso de hidrotratamiento.

Por otro lado, para acondicionar la carga que entra a los reactores de
hidrotratamiento, se emplea comunmente una bateria de precalentadores que
constituyen un receptor de calor que demanda grandes cantidades de energia [32].

Con las fuentes y receptores disponibles en el proceso de HDT se pueden obtener
ahorros significativos al intercambiar calor entre estas corrientes de proceso;
adicionalmente se debe optimizar el disefio del sistema de enfriamiento de los
efluentes de los reactores con hidrégeno de apagado e intercambiadores de calor.

En un estudio reciente, se observd que el enfriamiento con hidrégeno de todos los
lechos cataliticos de hidrotratamiento de residuo pesado no representa
adecuadamente la operacién de la planta piloto ni el éptimo aprovechamiento desde
el punto de vista energético e inversidn cuando se realiza la integracién de toda la
planta de hidrotratamiento catalitico de crudo o residuo pesado. Una combinacién de
hidrégeno de apagado e intercambiadores de calor para el enfriamiento del efluente
del reactor se presentd como la mejor alternativa, ya que se reprodujeron
aceptablemente los resultados de la experimentacion y se redujeron los
requerimientos de servicios auxiliares y el area total de transferencia de calor. [33].

Con estos antecedentes, es posible plantear un esquema de proceso que incorpore
el sistema 6ptimo de enfriamiento entre lechos de los reactores con hidrogeno e
intercambiadores y aprovechar estos Ultimos para precalentar la carga o

acondicionar otras corrientes del proceso.

Para realizar el analisis energético de la planta de hidrotratamiento de crudo pesado
se emplea la estrategia del diagrama de cebolla.

El diagrama de cebolla en la Figura 1.3 muestra la jerarquia de disefo de la mayoria
de los procesos con el reactor (R) como el corazén del sistema, el sistema de
separaciéon (SS), la red de recuperacion de calor de calor (RRC) y los servicios
auxiliares (SA). Algunos procesos novedosos consideran una capa adicional en el
diagrama referente al tratamiento de efluentes el fin de prever y regular las emisiones

contaminantes del proceso.

Integracion energética de un esquema de proceso de hidrotratamiento de crudo pesado 27



CAPITULO 1. ANTECEDENTES

@ SS RRC SA

Figura 1.3. Diagrama de cebolla de un proceso

La red de recuperacion de calor es un aspecto clave en el disefio de los procesos
quimicos. Se han reportado ahorros de energia del 20-30 % junto con ahorros de
capital cuando se mejora el disefio de la red de intercambio térmico [34]. Se ha
requerido de la extensién del método del punto de pliegue hacia el sistema de
separacién y el sistema de reaccidn para garantizar el ahorro 6ptimo de energia [35-
37].

El desarrollo de estrategias para la sintesis de las redes de intercambio de calor en
las ultimas dos décadas ha reportado avances significativos utilizando tanto el
método de punto de pliegue como las técnicas de programacién matematica que
involucran los métodos algoritmicos con enfoque secuencial o simultaneo [38]. En lo
que respecta a la aplicacién de las técnicas de programacion matematica, muchas
publicaciones documentan la obtencién de disefios éptimos con potencial econdémico
y que satisfacen las necesidades energéticas de los procesos considerados [39-45].
Sin embargo, el empleo de software especializado para este propédsito, las
limitaciones de esas técnicas y el tiempo empleado en el disefio del modelo para la
red de intercambio de calor han limitado su uso a estudios especificos.

El método del punto de pliegue es la herramienta mas utilizada para el disefio de
redes de intercambio de calor debido a la facilidad de implementacién. Con el
método de punto de pliegue se pueden optimizar los intercambios térmicos para
minimizar la cantidad de servicios de calentamiento y enfriamiento y area de
transferencia de calor [46]. Estd basado en la primera y la segunda leyes de la

termodinamica.
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Los principales objetivos del disefio que contempla el método de punto de pliegue

son los siguientes:

Consumo minimo de servicios. El punto de inicio de la integracién energética es el
célculo de los requerimientos minimos de servicios auxiliares de calentamiento y
enfriamiento para la red de intercambio de calor. El algoritmo para el calculo de los
servicios fue publicado en 1978 por Linnhoff. Estos calculos se llevan a cabo sin

tener que especificar la red de intercambio térmico [47,48].

Area minima y numero de unidades de intercambio de calor. Cuando ya se ha
establecido el consumo minimo de servicios, se debe optimizar el costo de capital
minimizando el niumero de unidades de transferencia de calor y el area total de
transferencia [49]. Algunos algoritmos para el célculo del area minima total de
transferencia de calor se han reportado anteriormente [50,51], mientras que el
calculo del nimero minimo de unidades de transferencia de calor deducido del

teorema de Euler fue dado por Linhoff y simultaneamente por Hohmann [52].

Red de costo minimo de inversion. Consiste en determinar la configuracion final de
la red de intercambio de calor que corresponde al costo minimo de la inversion y que
cumple con las restricciones del consumo minimo de servicios y el nUmero minimo

de unidades de intercambio.

Los parametros energéticos obtenidos del método del punto de pliegue son los

siguientes:

La curva compuesta.

La curva compuesta consiste en un diagrama de perfiles de temperatura-entalpia (T-
H) del calor disponible en el proceso (curva compuesta caliente) y las demandas de

calor en el proceso (curva compuesta fria), Figura 1.4
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Figura 1.4 La curva compuesta.

Esta curva contiene informacion como la temperatura a la que existe el mayor
acercamiento entre las curvas caliente y fria, la cual es la temperatura de punto de
pliegue, puesto que es donde existen mayores restricciones para el disefio del
sistema de recuperacion de calor, que a su vez divide la fuente de calor (hacia la
izquierda) y el receptor de calor (hacia la derecha). También permite determinar los

requerimientos minimos de servicios auxiliares y la cantidad de calor recuperado.

La curva gran compuesta.

Sirve para identificar las fuentes de calor y los receptores de calor acumulados asi
como los niveles de temperatura en que se necesita la energia, lo que permite
ajustar adecuadamente la carga térmica, para evitar su degradacion prematura al
utilizar gradientes de temperatura excesivos entre los servicios y el proceso (Figura
1.5).
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Figura 1.5 La curva gran compuesta para multiples servicios.

Diagrama de malla.

Es la representacién esquematica del la red de intercambio térmico. Consiste en un
diagrama donde las corrientes se representan como flechas con el sentido de las
mismas hacia la derecha y en la parte superior cuando se trata de corrientes

calientes y hacia la izquierda y en la parte inferior cuando se trata de corrientes frias.

Los intercambiadores se representan con dos circulos conectados por una linea
vertical y los servicios como circulos solos. En la Figura 1.6 se muestra (a) un
proceso de intercambio de calor entre las corrientes de alimentacion, rehervidores y

condensadores y el reactor y (b) su correspondiente diagrama de malla.
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Figura 1.6. El diagrama de malla de un proceso [35].

ATmin 6ptima.

Es el acercamiento de temperaturas que minimiza el costo total de la red de
intercambio de calor (Figura 1.7), en la que estan involucrados tanto los costos de
operacioén (servicios auxiliares) como el area total de transferencia de calor (nUmero
de unidades) [50]. Generalmente se emplean modelos simples para estimar el costo
de la red con algunas ventajas como la rapidez del calculo [53], aunque también se
usan como preliminares y posteriormente se corrigen con otros mas detallados para

obtener una correcta prediccion del costo minimo real [54].
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Figura 1.7 Relacion entre el costo de operacion e inversion en funcién de ATmin [54].

El procedimiento para la integracién energética de un proceso nuevo se resume en

los siguientes puntos:
e Realizar el balance de materia y energia del proceso.
e Aplicar el método del punto de pliegue para varios casos.
e Disenar los esquemas de intercambio preliminares.

e Optimizar el disefio de la red, adicionando nuevos cambiadores y quitando

algunos que violen la diferencia de temperatura.

e Seleccionar el mejor caso desde el punto de vista del maximo ahorro

energético.

Actualmente se estan realizando trabajos de investigacién donde se lleva a cabo el
diseno y el control de los procesos simultdneamente. Estos disefios contemplan la
satisfaccion de las restricciones tales como las especificaciones de la calidad del
producto, dimensiones Optimas del equipo de proceso, limites en el cambio de
composicion u oscilacién en los componentes de la alimentacion, fuerzas impulsoras
en calentadores, enfriadores e intercambiadores, limites de flux de calor en los

equipos, limites de temperatura de entrada y salida de los servicios, presion de
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operacion, niveles de liquido en las columnas y reflujos, flujos maximos y minimos de
los servicios, entre otros para encontrar la mejor solucién al problema de disefio,
tanto desde el punto de vista técnico como econdémico. La solucién de estos
problemas requiere la realizacion del disefio éptimo del proceso por medio de
variables discretas (niumero de equipos de transferencia de calor, numero de platos
de la torre de destilacion, etc.) y de variables continuas (dimensiones de los equipos,
condiciones de operacion) asi como el disefio éptimo del sistema de control en
términos de pares de variables manipuladas y controladas. Esto requiere la solucion
de los problemas de Optimizacion Dindmica Entera — Mixta (MIDO en inglés), los
cuales en general son una tarea bastante dificil. Debido a esa complejidad
mencionada, se acostumbra simplificar el problema dinamico usando criterios

tradicionales como asumir algunas variables constantes y resolver para otras [55].

En este trabajo se realiza Unicamente la optimizacion energética con la operacion de
la planta en estado estacionario, ya que el disefio de la planta no esta sujeto a

optimizacion.

Conclusiones del Capitulo I.

Con base en lo anteriormente expuesto, se puede establecer que el problema de
procesamiento de los crudos pesados para convertirlos a crudos ligeros se ha
incrementado a ultimas fechas, por lo que es necesario desarrollar nuevas opciones
que permitan su aprovechamiento, es decir, incrementar la cantidad y calidad de los
productos obtenidos e integrar el proceso para reducir los costos. Existen varias
tecnologias que permiten producir productos con mayor valor agregado a partir de
crudos pesados, dentro de las cuales el hidrotratamiento es la alternativa mas comun
debido a su flexibilidad para el procesamiento de este tipo de hidrocarburos, puesto
que permite obtener crudos con menor concentracion de contaminantes y mayor

contendido de combustibles y por lo tanto mayor cotizacion en el mercado.

Debido al potencial energético que existe en el proceso de hidrotratamiento de crudo
pesado es factible realizar la integracion térmica mediante el método del punto de

pliegue, el cual es una via comun y ampliamente aceptada por los ahorros
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significativos que reporta, para obtener beneficios economicos mediante la reduccién
de los servicios de calentamiento y enfriamiento y la reduccién del area de

intercambio de calor.
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CAPITULO I

EXPERIMENTACION A NIVEL PLANTA PILOTO.

2.1 Descripcion de la experimentacion a nivel planta piloto.

El Instituto Mexicano del Petréleo (IMP) durante varios afos ha realizado trabajos de
investigacién en el area de procesamiento de crudos pesados. Los resultados de
estas investigaciones han sido la optimizacion de las condiciones operaciéon del
sistema de reaccion, la seleccién de los mejores catalizadores y el desarrollo de

esquemas de proceso técnicamente viables.

Recientemente, el IMP ha desarrollado una tecnologia para el hidrotratamiento de
crudos y residuos pesados para producir crudos mejorados con bajo contenido de

contaminantes y que producen alto rendimiento de destilados ligeros.

En este capitulo se reportan los resultados experimentales del hidrotratamiento de un
crudo pesado obtenidos a escala piloto, con el fin de contar con datos
experimentales confiables de las corrientes del proceso, como los flujos vy
composicion de las corrientes, porcentajes de remocidon de contaminantes,
expansiones volumétricas y calidad de los productos, y posteriormente emplearlos en
la simulacién del proceso a gran escala y realizar el analisis energético. Las etapas
experimentales empleadas para el hidrotratamiento son las siguientes:

e (Caracterizacién de la carga (crudo pesado).
e Fraccionamiento del crudo pesado.

e Hidrotratamiento del residuo.

e Hidrotratamiento del destilado.

e Formulacion del crudo mejorado y estimacion de sus propiedades.
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Estas etapas se llevaron a cabo en estado estacionario. Los resultados obtenidos se

reportan a continuacion.

2.2 Caracterizacion del crudo pesado de carga.

Para la caracterizacién del crudo pesado se utilizaron los métodos normalizados
internacionales de la American Society for Testing and Materials (ASTM), y se

obtuvieron los resultados reportados en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1. Propiedades fisicas y quimicas del crudo pesado.

Propiedades Método ASTM Crudo pesado
Peso especifico 20/4° C D-1298 0.9234
Gravedad API D-287 21.24
Azufre total, % peso D-4294 3.501
Nitrégeno total, ppm D-4629 3,845
Carbdn Ramsbottom, % peso D-524 10.48
Asfaltenos, % peso D-3279 9.51
Niquel, ppm IMP QA-006 52.64
Vanadio, ppm 247.7
(Ni+V), ppm 300.3
Destilacion TBP, °C D-2892

TIE/5 % vol. 13/94
10/15 % vol. 130/161
20/25 % vol. 199/236
30/55 % vol. 269/309
40/45 % vol. 344/379
50/55 % vol. 423/467
60/65 % vol. 509/ ---
Rendimiento a 538 ° C, % vol. 63.2

Como se observa en la tabla anterior, con referencia a la clasificacién de los crudos
expuesta en el capitulo anterior, el crudo de carga presenta propiedades de un crudo
pesado con alto contenido de contaminantes, por lo que es necesario procesarlo

antes de enviarlo al tren de refinacién.
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2.3 Fraccionamiento del crudo pesado.

Es necesario separar las fracciones ligera y pesada del crudo de carga para

hidrotratarlas por separado por las siguientes razones:

e Los catalizadores para hidrotratamiento de fracciones pesadas son selectivos

para cortes con temperaturas de ebullicibn mayores a 390° C.

e Permite reducir el tamano del reactor de hidrotratamiento que opera a

condiciones mas severas.

e La nafta contenida en la fraccion ligera precipita los asfaltenos contenidos en
el residuo y éstos se pueden depositar en los equipos y tuberias provocando
problemas en el flujo, corrosion de los materiales, envenenamiento de otros
catalizadores asi como el incumplimiento de las especificaciones de la

gasolina, entre otros.

El catalizador de hidrotratamiento de la fraccion ligera es sélo para
hidrodesulfuracién, ya que los metales sélo estan presentes en la fraccion pesada y
por ello no hay necesidad de hidrodesmetalizacion del destilado. También el disefio
de este catalizador contempla las condiciones de operacidén menos severas respecto
a las del hidrotratamiento del residuo y es mas sensible a los metales ya que se

prevé que no existen en dicha fraccién.

Por lo anterior, resulta conveniente realizar la separacién de las fracciones e
hidrotratarlas por separado, ya que se obtienen ahorros en inversion en equipos y

catalizador.

Para efectuar el fraccionamiento se introduce el crudo pesado en un recipiente que
se mantiene a presién atmosférica y luego se incrementa la temperatura en el fondo
lentamente, para evitar la desintegracion térmica de la muestra, simulando una
destilacion flash (Figura 2.1). Este proceso se repite por dos veces a presiones
subatmosféricas con el fin de agotar las fracciones ligeras. El producto ligero total, es
decir el producto del domo de la destilacion obtenido a diferentes presiones de
operaciéon de la columna, se almacena en un recipiente para su posterior

hidrotratamiento. El resto lo constituye el producto pesado, el cual permanece en la
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unidad de destilacion. Ambos productos se caracterizan antes de entrar a la siguiente
etapa en el hidrotratamiento.

—» Destilado

Crudo
pesado

—» Residuo

Figura 2.1. Esquema del fraccionamiento de crudo pesado.

Las propiedades del residuo y del destilado, obtenidos del proceso de destilacién se

muestran en la Tabla 2.2, junto con el método empleado para su caracterizacion.

Tabla 2.2. Propiedades fisicas y quimicas de los productos obtenidos del

fraccionamiento del crudo pesado.

Propiedades Método ASTM Residuo Destilado
Peso especifico 20/4°C D-1298 1.0189 0.8079
Gravedad API D-287 6.97 42.98
Azufre total, % peso D-4294 4.78 1.1921
Nitrégeno total, ppm D-4629 4,082 129
Carb6n Ramsbottom, % peso D-524 17.61
Astfaltenos, % peso D-3279 17.72
Niquel, ppm IMP QA-006 87.6 0
Vanadio, ppm 411.5 0
(Ni+V), ppm 499.1 0
Rendimiento, % vol. D-2892 538°C (31.3) 396°C (99.0)
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En la tabla anterior se observa que el residuo presenta mayor concentracién de
contaminantes de azufre y nitrégeno que el destilado, y practicamente contiene la
cantidad total de metales que habia en el crudo pesado. Los asfaltenos estan
presentes sélo en el residuo, ya que son compuestos de alto peso molecular asi
como el carb6n Ramsbotton. El rendimiento volumétrico a 538° C del residuo es muy
alto, por ello se debe procesar para incrementar la produccién de gasolina y

destilados intermedios, que es uno de los objetivos del hidrotratamiento.

Las curvas de destilacion del destilado y del residuo (Figura 2.2), muestran
claramente la separacion de los productos ligeros y pesados en la etapa de
fraccionamiento. Practicamente en el destilado se concentran los productos ligeros e

intermedios mientras que el residuo contiene los componentes de mayor temperatura

de ebullicion.
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Figura 2.2. Curvas de destilacion de la carga y de los productos del fraccionamiento.
(®)Crudo pesado, (@)residuo, (A)destilado
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Con los datos experimentales mostrados en la Tabla 2.2 y las cantidades masicas
experimentales se procedié a realizar el balance de masa global y por componente.

Los resultados se muestran en la Tabla 2.3.

Del balance de masa del equipo de fraccionamiento se observa que la mayor
cantidad de masa estd contenida en el residuo, es decir, hay una proporcién mayor
de moléculas de alto peso molecular en el crudo pesado, por lo tanto el contenido de
destilados ligeros e intermedios en el crudo pesado representa una proporciéon

menor.

Tabla 2.3. Balance de masa global y de azufre de la etapa de fraccionamiento.

Crudo Destilado Residuo Diferencia Diferencia
pesado, kg kg kg kg % masa
Balance global 37.00 13.85 23.14 0.01 0.03
Balance de azufre 1.295 0.165 1.106 0.024 1.85

Las pérdidas de masa en el balance global son menores al 0.05%, por lo que se
considera que la operacion de fraccionamiento del crudo pesado fue correcta, puesto

que el error esta dentro de la incertidumbre experimental.

Respecto al balance de azufre, las pérdidas son menores al 2 %, las cuales se
atribuyen al error adicional de medicién experimental de azufre. El nitrégeno a la
salida del equipo de fraccionamiento esta contenido tanto en las sales amoniacales,
que se producen durante la separacién de las fracciones y que se precipitan al fondo
del equipo de destilacion, como en el crudo recuperado en el fondo y domo de la
torre. En esta etapa existe también la precipitacion de los asfaltenos al fondo de la
torre de fraccionamiento, por lo que se espera que el residuo contenga mayor
cantidad de estos compuestos asi como metales puesto que estan contenidos en los
asfaltenos.
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2.4 Hidrotratamiento del residuo.

El proceso de hidrotratamiento catalitico del residuo se lleva a cabo en dos etapas,
ya que esto permite el mejoramiento sustancial del crudo y el aprovechamiento
optimo de los catalizadores [56].

La primera etapa es de hidrodesmetalizacion (HDM) en un reactor de lecho fijo que
opera de forma isotérmica por medio de un sistema de resistencias eléctricas. En
esta etapa se alimenta el residuo, previa mezcla con hidrogeno, misma que pasa a
través del lecho catalitico, a condiciones de operacion seleccionadas, donde se
llevan a cabo las reacciones de hidrodesmetalizado. La siguiente etapa, de
hidrodesulfuracién (HDS) del residuo, es similar a la primera, sélo que emplea un

catalizador selectivo para remover azufre.

Estas etapas se llevaron a cabo en la planta piloto de hidrotratamiento mostrada en
la Figura 2.3, la cual consta de la seccion de alimentacion del residuo e hidrogeno, el
reactor con el catalizador selectivo y separadores de los productos resultantes, asi

como un sistema de medicion e identificacion de los gases producto de la reaccion.

Cromatografo

Trampa de
ligeros

Cilindro de
hidrogeno

Alimentacion
Venteo

Reactor
Tanque N
acumulador Ligeros
de crudo

Neutralizador

acumulador

Separador de | | de producto

Separador de baja presion
alta presién

Salmuera

Producto

Figura 2.3. Planta piloto de hidrotratamiento.
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Como producto de las etapas de hidrotratamiento del residuo, se obtienen el residuo
hidrodesmetalizado y el residuo hidrodesulfurado. Ambas fracciones se caracterizan

por separado y se reportan en la Tabla 2.4.

Como se observa en la Tabla 2.4, al adicionar hidrégeno al residuo, se obtienen
productos con menor densidad, es decir, mas ligeros, puesto que se incrementa la

relacion hidroégeno/carbono en el residuo.

Respecto a los contaminantes, se obtuvo como producto de la reaccion de las dos
etapas respecto al residuo de alimentacion un porcentaje en peso de
hidrodesmetalizaciéon e hidrodesulfuracion de 79.5 y 59.6%, respectivamente,
mientras que la concentracion de carbdén Ramsbotton disminuyé en 51%. Los
asfaltenos se redujeron en 51.5% y la concentracion de nitrégeno en 59.8%.

Tabla 2.4. Propiedades fisicas y quimicas de los productos de las dos etapas de

hidrotratamiento del residuo.

Propiedades Método ASTM Residuo Reslo
Peso especifico 20/4°C D-1298 0.9695 0.9368
Gravedad API D-287 14.0 19.06
Azufre total, % peso D-4294 1.747 0.982
Nitrégeno total, ppm D-4629 3,050 1,643
Carbon Ramsbottom, % peso D-524 12.33 8.63
Asfaltenos, % peso D-3279 12.02 8.59
Niquel, ppm IMP QA-006 54.1 45.0
Vanadio, ppm 192.6 156.5
(Ni+V), ppm 246.7 201.5
Rendimiento a 538 °C, % vol. D-2892 51.8 72.6
Expansién volumétrica, % vol. 0.06 1.49

En la primera etapa, HDM, ocurren también reacciones de hidrodesulfuracion,
mientras que en ambas etapas hay una reduccién significativa de asfaltenos,

producto de la hidrodesintegracion de los compuestos de alto peso molecular. El
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rendimiento de los productos a 538° C también se incrementa sucesivamente
respecto al residuo de carga. En la etapa de hidrodesulfuraciéon ocurren en menor

medida reacciones de hidrodesmetalizacion.

Se obtuvo una expansién volumétrica significativa en la etapa de hidrodesulfuracién,
lo cual contribuye a la produccion de destilados intermedios e incremento del

volumen de produccion.

Con los datos de concentracion de heteroatomos de los productos de las dos etapas
de hidrotratamiento del residuo y con las mediciones de masa se procedio a realizar
el balance global y por componente correspondiente a estas etapas, como se
muestra en las Tablas 2.5 y 2.6. Es necesario aclarar que como producto de cada
etapa se obtuvieron gases amargos, en los que esta contenido el H.S, del cual se
obtiene la cantidad de azufre que se emplea para realizar el balance. Para el balance
de hidrégeno, se tomaron los datos experimentales de entrada y salida de este gas

en las etapas de hidrotratamiento.

Tabla 2.5. Balance de masa global y por componente de la etapa de

hidrodesmetalizado del residuo.

HDM g % masa
Entrada Salida Diferencia Diferencia

Balance

g g g % masa
Global 1030.2 1028.2 -2.0 0.19
Azufre 45.12 43.58 1.54 3.41
Metales (Ni+V) 0.514 0.254 0.26
Nitrégeno 4.21 3.14 1.07
Hidrégeno 86.2 76.92 9.28

En esta etapa el porcentaje de hidrodesulfuracion fue de 63.5% y el de
hidrodesmetalizacién de 50.6%. Mientras que el porcentaje de remocion de nitrégeno
fue de 25.4%.
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La masa de residuo hidrotratada es sélo una fraccién de la masa obtenida como
residuo en la etapa de fraccionamiento, ya que el resto del residuo se procesd con

otras condiciones de severidad.

Tabla 2.6. Balance de masa global y de azufre de la etapa de hidrodesulfuracion del

residuo.
HDS g % masa
Entrada Salida Diferencia Diferencia
Balance
g g g % masa
Global 947.0 937.7 9.3 0.98
Azufre 23.86 23.83 0.03 0.13
Metales (Ni+V) 0.233 0.19 0.045
Nitrégeno 2.88 1.54 1.35
Hidroégeno 67.0 58.54 8.46

En esta etapa el porcentaje de hidrodesulfuracion fue de 44.3% y el de
hidrodesmetalizacién de 18.4%, del producto respecto a la carga del reactor. Y el

porcentaje de hidrodesnitrogenacion fue de 46.4%.

Como se observa en a Tabla 2.6, la masa a la salida de la etapa de
hidrodesmetalizacibn no es la misma masa que entra en la etapa de
hidrodesulfuracién, ello se debe a que la planta de hidrotratamiento del residuo opera

en dos etapas, y la recuperacion del residuo hidrodesmetalizado no es total.

Las pérdidas de masa globales en ambas etapas y de azufre son menores a 4%, lo
cual significa que las etapas de hidrotratamiento del residuo se operaron de forma

correcta.

La cantidad de nitrégeno a la salida de los reactores de ambas etapas respecto a la
cantidad contenida en la alimentacién es diferente, como se observan en las tablas
2.5y 2.6, ya que el nitrégeno esta contenido tanto en el producto hidrotratado como
en las sales de amonio que se drenan de los reactores durante el proceso de

hidrotratamiento. La concentracion de asfaltenos también disminuye en cada una de
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las etapas de hidrotratamiento debido a la desintegracion de este tipo de moléculas
producto de la hidrodesmetalizacién y la deshidrodesulfuracion.

La concentracion de metales en la salida de cada reactor es menor que la
concentracion de entrada y ello se debe a que éstos se depositan en el catalizador
de forma irreversible cuando se desintegran las moléculas de alto peso molecular
que los contienen.

En el balance de hidrégeno de ambas etapas se observa que la cantidad final de
hidrégeno es menor que la cantidad en la entrada de cada reactor. Esta diferencia se

debe al consumo en los reactores para llevar a cabo el proceso de hidrotratamiento.

Respecto a la calidad del producto obtenido en la etapa de hidrotratamiento del
residuo, en la Figura 2.4 se muestran las curvas de destilacion correspondientes a
los productos. En esta figura se aprecia que hay incremento en la produccién de
nafta y destilados intermedios en el residuo hidrotratado respecto al residuo de
carga.

600

Residuo
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400 <+—Cargaa FCC

300 -

Detilados
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Temperatura, °C
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Figura 2.4. Curvas de destilacién de la carga y los residuos hidrotratados.
(®)Residuo carga, (@)Residuo HDM, (a)Residuo HDS.
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El rendimiento de la nafta fue de 0, 3.1 y 5.7% respecto a el residuo de carga, el
residuo hidrodesmetalizado y el residuo hidrodesulfurado, respectivamente; y para
los destilados intermedios de 0, 10.1 y 15%; la carga a FCC de 31.3, 38.6 y 52 % y
para el residuo de 68.7, 48.2 y 27.4%.

Se observa que hubo un incremento considerable en la cantidad de destilados
intermedios con el hidrotratamiento y se logré disminuir drasticamente la cantidad de

residuo en el producto.

2.5 Hidrotratamiento del destilado.

El destilado se sometié Unicamente a la etapa de hidrodesulfuracién, puesto que no
contiene metales. La planta piloto de hidrotratamiento catalitico del destilado es la
misma que la empleada para el hidrotratamiento del residuo, sélo se modifican las
condiciones de operacion del reactor, las cuales son menos severas debido a la
naturaleza de la fraccién, y de los equipos de separacién de los productos para

obtener la calidad requerida.

En la Tabla 2.7 se observan las principales propiedades del destilado
hidrodesulfurado. Hay un ligero cambio en el valor de la gravedad especifica del
producto respecto al destilado sin hidrotratar y la expansion volumétrica debida a

este proceso no es significativa.

Tabla 2.7. Propiedades del destilado hidrodesulfurado.

Propiedades Método ASTM Destilado HDS
Peso especifico 20/4°C D-1298 0.8022
Gravedad API D-287 442
Azufre total, % peso D-4294 0.0442
Nitrégeno total, ppm D-4629 30
Rendimiento, % vol. D-2892 398(99.5)
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El balance global de masa se efectudé con los datos experimentales obtenidos en
planta piloto.

Para el balance de azufre, se calculé la cantidad de azufre contenido en el acido
sulfhidrico del gas producto de la reaccion y se sumd a la cantidad de azufre
contenida en el destilado hidrodesulfurado.

Los balances de masa y pérdidas correspondientes se muestran en la Tabla 2.8.

Tabla 2.8. Balance de masa global y por componente de la etapa de hidrotratamiento

del destilado.
HDS g % masa
Entrada Salida Diferencia Diferencia
g g g % masa
Balance global 2558.9 2547.42 11.48 0.45
Balance de azufre 29.43 28.26 117 3.98
Balance de nitr6geno 0.33 0.76 0.254
Balance de hidrogeno 89.9 76.31 13.59

Las pérdidas globales en masa fueron menores a 0.5% y de azufre menores a 4%,
por lo que se considera correcta la operacién de la planta piloto. El porcentaje de
hidrodesulfuracién en el destilado fue de 96.3% y el de nitrégeno de 76.7%.

El nitrégeno en la salida del reactor de hidrodesulfuracién se considera que esta
distribuido tanto en las sales amoniacales formadas durante la reaccién, mismas que

se drenan durante el proceso, como en el producto liquido.

El hidrégeno que reacciona en el proceso de hidrodesulfuracién es la diferencia entre
el hidrégeno a la entrada menos el hidrégeno a la salida del reactor.

Las curvas de destilacién del destilado de carga y del destilado hidrodesulfurado se

muestran en la Figura 2.5.
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Figura 2.5. Curvas de destilacion del destilado antes y después del hidrotratamiento.
(@) Destilado, (-) Destilado HDS

Practicamente las fracciones destilables permanecen sin cambio después del
hidrotratamiento catalitico y ello significa que no hubo desintegracién significativa de

moléculas de alto peso molecular a las condiciones de operacion empleadas.

2.6 Formulacién del crudo mejorado y estimacion de sus propiedades.

Los productos obtenidos por medio del hidrotratamiento del residuo y de la
hidrodesulfuracién del destilado, se mezclaron teéricamente para obtener un crudo

mejorado como se indica en la Figura 2.6.

Los flujos masicos y la concentracibn de contaminantes se normalizaron con

respecto a la cantidad de residuo a la entrada de la etapa de hidrodesmetalizacién.
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604.2 g Destilado| 599.2 ¢
HDS F—————————— |

A 4

Crudo _r»{Fracc.

pesado Crudo
X_—'mejorado
1547.96. g I
: | 1455.2 g
Residuo Residuo :
94409 "] "°M ges1g | MPS 76049

Figura 2.6. Mezclado tedrico de las fracciones hidrotratadas.

Las propiedades del crudo mejorado se calcularon por medio de reglas de mezclado:
concentracion de azufre, de nitrégeno, de Carbén Ramsbottom, de asfaltenos y de
metales, mientras que la densidad y la curva de destilacién, se obtuvieron mediante
el simulador HYSYS mezclando las fracciones hidrotratadas. La gravedad API se

calculé en funcién del peso especifico.

La regla de mezclado empleada, tomando en cuenta que las propiedades a calcular

estan reportadas en base peso, es la siguiente:

S m, P./100%
PBPgriia =| = |L00

mezcla ne
> m,
i=1

Donde P;es la propiedad del componente i expresada como porcentaje en peso y m;
su peso; nc es el numero de corrientes involucradas en la mezcla y Preza 12

propiedad especifica de la mezcla.

Por ejemplo la concentracion de azufre para el crudo mejorado se calcula con base

en las concentraciones de las dos fracciones.

P m, P, /100% + m, P, /100%

= 100,
mezcla |: m, + m,
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(), - {ml (%S), /100% + m, (%S, /100%}100
my +m,

Sustituyendo los valores correspondientes a las masas y las concentraciones de

azufre de las fracciones, se tiene:

599.2 ¢ ¥0.0442 %S /100% + 876.04 g *0.982 %S /100%
(%S)mezcla = 100
599.2 ¢ +876.04 ¢

(%S) =0.60

mezcla

De la misma manera se estimé el resto de las propiedades, y los resultados, junto el
peso especifico calculado con el simulador de procesos HYSYS y correlaciones de la
literatura [57] se muestran en la Tabla 2.9.

Como se observa en esta tabla, la gravedad APl y el volumen recuperado a 538° C
corresponden a la clasificaciébn de un crudo ligero, sin embargo el resto de las
propiedades corresponden a las tipicas de un crudo intermedio. El porcentaje de
remocion por el hidrotratamiento del crudo pesado del contenido de azufre,
nitrégeno, carbon Ramsbottom, asfaltenos y metales fue de 82.9, 74.3, 51.1, 46.4 y
60.0%, respectivamente, por lo tanto se confirma que las propiedades de un crudo

pesado mejoran considerablemente con el hidrotratamiento.

Tabla 2.9. Propiedades estimadas del crudo mejorado.

Propiedades Crudo Mejorado
Peso especifico 20/4° C 0.8770
Gravedad API 29.31
Azufre total, % peso 0.60
Nitrégeno total, ppm 988
CRB, % peso 5.12
Asfaltenos, % peso 5.10
Niquel, ppm 27
Vanadio, ppm 93
(Ni+V), ppm 120
Rendimiento a 538 ° C, % vol. 83.0
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Es importante aclarar que el contenido de asfaltenos en el crudo mejorado calculado
por la regla de mezclado no representa de manera confiable la cantidad real, puesto
que este tipo de compuestos puede estar presente en mayor cantidad en el crudo
mejorado debido a la mayor composicién de destilados intermedios que provocan su
precipitacion.

Las curvas de destilacion del destilado y residuo hidrotratados y la del crudo

mejorado, calculados con el simulador se muestran en la Figura 2.7.
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Figura 2.7. Curvas de destilacién de los productos hidrotratados y del crudo
mejorado. (®)Residuo HDT, (@)Crudo mejorado, (A )Destilado HDS.

Como se puede observar en las curvas de destilacion el crudo mejorado presenta un
mayor contenido de destilados que el destilado hidrodesulfurado y el residuo
hidrotatado.

En la Figura 2.8 se presentan las curvas de destilacion del crudo pesado y la del
crudo mejorado obtenida por simulacion realizada con HYSYS.

En esta figura se observa la produccion de los destilados del crudo pesado y del
crudo mejorado. El rendimiento para la nafta practicamente permanecen sin cambio

entre los crudos, sin embargo para los destilados intermedios y la carga a FCC el
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crudo mejorado presenta un incremento de practicamente 10% volumen, mientras
que para el residuo hay una disminucion significativa de aproximadamente 20% en

volumen.
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400 {FCC

Destilados
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C5+ Nafta
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Figura 2.8. Curvas de destilacion del crudo pesado y el crudo mejorado. (a)Crudo

pesado y (@)Crudo mejorado.

El crudo mejorado presenta mayores cantidades de fracciones destilables con mayor
valor agregado que el crudo pesado puesto que la concentracion de moléculas con

alto peso molecular en el crudo hidrotratado es menor.

Conclusiones del Capitulo II.

Se concluye de este capitulo que la operacion de la planta piloto fue aceptable, como
lo demuestran el balance de masa global y de azufre puesto que se obtuvieron
pérdidas en masa menores al 1% y 5% respectivamente. Las propiedades del crudo
pesado mejoran significativamente con el hidrotratamiento, ya que se obtuvieron
reducciones importantes en el contenido de contaminantes y se obtuvo mayor

rendimiento de las fracciones ligeras e intermedias. Estos resultados experimentales
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se utilizaran en el siguiente capitulo con el fin de realizar el escalamiento de la planta
piloto a un esquema de proceso a mayor escala y desarrollar posteriormente el
estudio energético de este proceso. Los datos experimentales son absolutamente
necesarios, ya que se trata de una carga real y las reacciones de hidrotratamiento
son complejas y no es posible simular el proceso de hidrotratamiento sin contar con
estos datos y por lo tanto ningun tipo de extensibn a este estudio, como el

energético.
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CAPITULO Il

EXTRAPOLACION DE RESULTADOS DE PLANTA PILOTO.

Los resultados experimentales obtenidos a nivel planta piloto del proceso de
hidrotratamiento del crudo pesado del IMP reportados en el capitulo 2 se utilizan en
este capitulo para la extrapolacién a una planta a mayor escala con capacidad de
procesamiento de 68,300 BPD.

Se realizé simulacién del proceso y se compararon los resultados del los balances de
materia de la etapas del hidrotratamiento, balances de hidrégeno y azufre, los
balances de gases y la curva de destilacion del producto mejorado obtenidos por
simulacion, extrapolacién en masa y los experimentales. Los resultados obtenidos se

muestran en las siguientes secciones.

3.1 Escalamiento de la planta de hidrotratamiento.

La planta a pequefia escala se emplea en ingenieria quimica por dos razones
principales: la primera es servir como precursora de una planta de produccion a
mayor escala que aun no ha sido construida. En este caso la produccion a escala
pequena se denomina planta piloto y su principal funcion es proveer datos de disefo
para la planta industrial, aunque también puede emplearse para producir pequenas
cantidades de un nuevo producto como prueba. El segundo propésito es estudiar el
comportamiento de una planta existente, de la cual una unidad pequefia es una
reproduccion. En este caso la planta pequena, también conocida como modelo, se
emplea para estudiar los efectos de los cambios en la forma o condiciones de
operacién de manera mas rapida y a un menor costo que si se efectuaran los

experimentos en el prototipo a mayor escala [58].
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El escalamiento se define como el arranque y la operacién exitosas de una unidad
comercial de la cual los procedimientos de disefio y operacion estan basados en
parte en la experimentacion y demostracion a pequefia escala. El concepto exitoso
incluye la producciéon adecuada, el costo de manufactura proyectado y la calidad
deseada del producto. En el costo estan implicitos los costos de la materia prima, el
costo de produccién, el capital de retorno, la operacion segura para el personal, el
publico y el medio ambiente. El tiempo de término del proyecto también es un factor

critico involucrado en el escalamiento [59].

Lo anterior significa que la planta no se puede construir sin tener un soporte de
célculos, estudios y demostraciones de las actividades realizadas a nivel laboratorio
y planta piloto del proceso a las condiciones de disefio establecidas; sin embargo,
estos datos no siempre son una guia confiable para obtener resultados satisfactorios
a nivel industrial, por lo que adicionalmente es necesario un modelo orientado a
fenémenos criticos como la cinética quimica y los fendbmenos de trasporte que
permitan predecir con mayor precision la calidad de los productos obtenidos a mayor
escala [58-60].

Las alternativas para el escalamiento de plantas nuevas se presentan a continuacion
[59-60]:

1. Escalamiento con base en plantas industriales existentes similares.

2. Uso de correlaciones o modelos.

3. Aproximaciones empiricas (extrapolacién).

Las aproximaciones fundamentales asociadas con los modelos permiten escalar un
proceso con gran éxito, sin embargo algunas veces no son practicas, debido a la
complejidad matematica y numérica de la soluciéon, mientras que las correlaciones

pueden usarse solo en el intervalo de operacion de las variables estudiadas.

El problema del escalamiento con base en plantas existentes, es que para el caso de
procesos nuevos, no existen y por tanto no se pueden emplear como referencia. En

el pasado, las decisiones no siempre han sido soportadas por la adecuada evidencia
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experimental, y aun hoy, el disefio de una planta a mayor escala esta basado
principalmente en la experiencia [61-63].

Generalmente una combinacién de las alternativas de escalamiento se utiliza para
proyectar plantas de procesos nuevos, y la extrapolacion lineal es un buen comienzo,

como se ha reportado en la literatura [64].

3.1.1 Diferencias entre planta piloto y el proceso a mayor escala.

Las principales diferencias entre la planta piloto y el proceso a mayor escala se

enuncian a continuacion:

a) Continuidad del proceso. La planta piloto opera de forma separada en cada
etapa del proceso, mientras que en el proceso a mayor escala la operacién
debe ser continua.

b) Modo de operacion del reactor. El reactor de la planta piloto opera de forma
isotérmica mediante resistencias eléctricas, mientras que los reactores de
proceso a mayor escala operan de forma adiabatica o no isotérmica, por lo
que es necesario un balance de energia que permita estimar el incremento de
temperatura en el reactor industrial, ya que la mayoria de las reacciones de
hidrotratamiento son exotérmicas, por lo tanto para lograr la similitud, la
temperatura promedio de los reactores industriales debe corresponder a la
temperatura promedio de operacion del reactor de la planta piloto.

c¢) Tamarnio de los equipos. La cantidad de crudo pesado hidrotratado en la planta
piloto es del orden de gramos/dia mientras que las necesidades de
procesamiento a mayor escala son del orden de miles de barriles/dia, por lo
que el cambio en el tamafno de equipos es considerable y se ven afectados los
procesos de transferencia de masa, energia y velocidad.

d) Recirculacion de la corriente rica en hidrégeno. A nivel industrial, la corriente
de gases rica en hidrogeno se debe recircular para reducir costos. En la planta
piloto el hidrégeno se adiciona continuamente pero sin recirculacion. Debido a
la pureza del hidrégeno empleada a nivel planta piloto, es necesario incluir un
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proceso de endulzamiento en la corriente de recirculacién del proceso a mayor
escala para alcanzar los niveles de pureza semejantes a los empleados en la

experimentacion.

e) Procesos adicionales. En el caso del proceso a mayor escala es necesario
incluir compresores, bombas, precalentadores e intercambiadores de calor.
También el desalado del crudo es muy importante, por lo que debe

incorporarse al esquema de proceso.

3.2 Metodologia de extrapolacion de resultados de planta piloto.

En trabajos previos [64,65] se presentaron resultados de extrapolacidon de
hidrotratamiento de crudos pesados obtenidos a nivel planta piloto a diferentes
condiciones de severidad a un esquema de procesamiento a mayor escala, tomando
como prototipo la operacion de una planta tipica de hidroprocesamiento de crudos,
asi como reglas heuristicas de disefo para la conformacién del esquema de proceso,
y se observé una correspondencia aceptable entre los resultados experimentales y
los simulados respecto a la calidad de los productos.

Tomando este antecedente, en este trabajo se reproduce la metodologia empleada
para el escalamiento de los resultados obtenidos en planta piloto.

3.2.1 Procedimiento de extrapolacion de resultados.

El procedimiento para extrapolar los resultados de planta piloto a planta industrial es
el que se indica a continuacion [65].

1. Analizar los datos experimentales obtenidos en planta piloto y realizar los balances
de masa, de hidréogeno y de azufre.

2. Realizar la simulacion del proceso de la planta piloto considerando los flujos y la
caracterizacion de cargas y productos, y las condiciones de operaciéon de los
equipos de proceso (validacién de la simulacion con los resultados experimentales
de planta piloto).
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3. Desatrrollar la extrapolacion lineal del balance de masa obtenido en planta piloto
para una capacidad de planta definida. La suma de los gases amargos producidos
en cada etapa del hidrotratamiento del residuo se considera como producto final

de las dos etapas.

4. Estimar la diferencial de la temperatura de los reactores con el balance de energia
y los modelos cinéticos reportados en la literatura [66-71], considerando la
temperatura promedio del reactor de la planta piloto de 400° C. Los reactores de
proceso a mayor escala también deben tener esta temperatura promedio para
igualar la condicién de operacion, por lo tanto la temperatura de alimentacién al

reactor sera menor y la salida superior a este valor.

5. Plantear el diagrama de flujo del proceso a mayor escala e identificar las
corrientes del proceso considerando el mismo nimero de la corriente que se tiene

para el esquema de la planta piloto.

6. Realizar la simulacién de la planta piloto con la adicién de la corriente de
hidrégeno de recirculacién a partir de la composicién total de gases de ambas
etapas y con la simulacién de los datos experimentales validados (punto 2).

7. Desarrollar la simulacién de la planta industrial tomando como datos de entrada la
curva de destilacion del crudo pesado, la composicién de la salida del reactor, la
composicion de la corriente de hidrégeno y los flujos calculados con la
extrapolacion lineal a 68,300 BPD, asi como las condiciones de operacién de los
reactores y los separadores de alta y baja presién de la planta piloto. La
simulacion converge cuando la masa de entrada a los reactores es igual a la masa

de salida.

8. Desarrollar el balance de hidrogeno de la planta y determinar el flujo de
alimentacion a cada uno de los reactores, el consumo de hidrégeno en cada
reactor, el flujo de hidrogeno de reposicién, el flujo y la composicién del hidrégeno

de recirculacion, y el flujo y la composicién del gas rico en hidrégeno.

9. Determinar los flujos de H>S contenidos en el gas rico en hidrégeno (purga), en la
corriente de gas amargo de la torre agotadora y en DEA rica producto del

Integracion energética de un esquema de proceso de hidrotratamiento de crudo pesado 59



CAPITULO III. EXTRAPOLACION DE RESULTADOS DE PLANTA PILOTO

endulzamiento de la corriente de hidrégeno de recirculacion. Finalmente realizar el

balance de azufre de la planta.

10. Realizar la comparacion de resultados entre la planta piloto extrapolada
linealmente a una capacidad definida y la simulacion del proceso a mayor escala
para la misma capacidad, en lo que se refiere al balance de masa, de hidrégeno,
de azufre y de gases, asi como la curva de destilaciéon del crudo hidrotratado y

realizar los ajustes pertinentes para obtener resultados correspondientes.

3.2.2. Extrapolacion de resultados de la planta piloto.

Se selecciond como base de célculo una capacidad de procesamiento de 68,300
BPD con base en datos reales de un tren de procesamiento de una alimentacion que
contiene 84% de crudo pesado mezclado con 16% de crudo ligero en una refineria

mexicana.

Para realizar la extrapolacion en peso, se consideré que la cantidad total
experimental de residuo a la entrada del reactor de HDM obtenida durante la
operaciéon de la planta piloto corresponde a la cantidad procesada en una hora.
También se consider6 que la cantidad de residuo obtenida del fraccionamiento
corresponde al porcentaje en volumen experimental obtenido. Con esta cantidad y la

densidad de las fracciones, se calculé el correspondiente flujo de destilado.

Las propiedades intensivas tanto del residuo como del destilado no se afectan por

esta normalizacién.

Con base en los flujos de destilado y de residuo se realiz6 la extrapolacién en peso
del destilado y del residuo de manera global y de azufre, hidrégeno y gases. Es
importante realizar estos balances puesto que es un proceso de hidrotratamiento,
donde la cantidad de hidrogeno y gases producto de las reacciones afectan

significativamente el proceso.

Los resultados de los balances de masa, azufre e hidrogeno del residuo extrapolados
de la planta piloto a un esquema de planta a mayor escala con base de calculo de
68,300 BPD se muestran en la Tabla 3.1.
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Tabla 3.1 Extrapolacion de la planta piloto de HDT del residuo.

Residuo HDM Residuo HDM Residuo HDT
Piloto Extrapolacion Piloto Extrapolacion Extrapolacion

Balance

g/h % peso kg/h g/h % peso kg/h kg/h

Entrada
Residuo 944.00 91.63 257,461 886.05 92.52 241,657
Hidrégeno 86.20 8.37 23,510 71.66 7.48 19,541
Total 1,030.20 100.00 280,970 957.71 100 261,198
Salida
Residuo 886.05  86.01 241,657 876.01 91.47 238,918 238,918
Gases 144.15 13.99 39,313 81.69 8.53 22,280 39,927
Total 1,030.20 100.00 280,970 957.7 100 261,198 278,845
Composicion de gases de salida

H, 79.44 55.11 21,666 62.6 76.63 17,073 17,073
H.S 33.14 22.99 9,037 7.273 8.9 1,984 11,021
C1 2.11 1.46 575 2.59 3.17 706 1,281
Cc2 3.12 2.16 851 2.52 3.08 687 1,538
C3 1.48 1.03 404 1.95 2.39 532 936
C4 3.56 2.47 971 1.93 2.36 526 1,497
C5+ 21.3 14.78 5,809 2.83 3.46 772 6,581
Total 144.15 100.00 39,313 81.69 100.00 22,280 39,927

Los resultados mostrados en la Tabla 3.1 estan reportados en dos etapas, una de
hidrodesmetalizacion y la otra de hidrodesulfuracion. Es importante realizar la
extrapolacion por separado de las etapas puesto que se trata de dos reactores con
diferente grado de remocién de contaminantes y por lo tanto diferente cantidad de

produccién de destilados, azufre y consumo de hidrégeno.

Para la etapa de hidrodesulfuracién del destilado, puesto que sélo se emplea un

reactor, la extrapolacion es en una sola etapa.

Los resultados correspondientes a los balances global y de azufre e hidrégeno con la
correspondiente produccion de gases y de destilado hidrodesulfurado se muestran
en la Tabla 3.2.
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Tabla 3.2 Extrapolacion de la planta piloto de HDS del destilado.

Destilado HDS

Piloto Extrapolacion

Balance

g/h % peso kg/h

Entrada
Destilado 604.00 96.49 160,324
Hidrégeno 22.00 3.51 5840
Total 626.00 100.00 166,163
Salida
Destilado 599.27 95.73 159,068
Gases 26.73 4.27 7,096
Total 626.00 100.00 166,163
Composicion de gases de salida

H, 18.79 70.29 4,987.6
H.S 7.37 27.57 1,956.5
C1 0.015 1.50 4.0
Cc2 0.00 0.00 0.0
C3 0.185 0.69 491
C4 0.00 0.00 0.0
C5+ 0.372 1.39 98.7
Total 26.73 100.00 7,095.9

3.2.3 Estimado del diferencial de temperatura en los reactores.

Debido a que el simulador no predice el comportamiento de los reactores de
hidrotratamiento de crudo pesado, por la complejidad de la reaccion y ausencia de
modelos incluidos para este tipo de procesos, es necesario modelarlo de forma
separada [66]. Para ello se selecciondé un modelo de reactor de lecho fijo reportado
en la literatura [68-71]. Con base en la cinética de hidrotratamiento y tomando en
consideracion las dimensiones de reactores industriales, asi como las caracteristicas
de los catalizadores comerciales empleados para este proposito y los resultados
experimentales del hidrotratamiento de la fracciones, se procedi6 al célculo del

incremento de temperatura producto de las reacciones exotérmicas en los reactores,

Integracion energética de un esquema de proceso de hidrotratamiento de crudo pesado 62



CAPITULO III. EXTRAPOLACION DE RESULTADOS DE PLANTA PILOTO

en los cuales se consideraron las reacciones de hidrodesmetalizacion,
hidrodesulfuracién, hidrodesnitrogenacién e hidrodesaromatizacién. Las reacciones
basicas del proceso de HDT [72, 73], las reacciones globales y las ecuaciones del
modelo del reactor [74, 75] empleadas para este propdsito tomando en cuenta las
reacciones globales [65] se encuentran reportadas en el Anexo A. Con estas
ecuaciones se calcul6 el incremento de temperatura en los reactores debido a estas
reacciones, suponiendo una operacion adiabatica. Se calculd el niumero de lechos
cataliticos necesarios para que la temperatura promedio del reactor del proceso a
mayor escala correspondiera con la temperatura de operacién del reactor isotérmico
y la temperatura de salida del reactor no excediera 20° C a la temperatura promedio
del reactor de planta piloto para no favorecer las reacciones de carbonizacion.
Ademas se fij6 como criterio que la diferencia de temperaturas de la entrada a la
salida del reactor fuera mayor o igual a 10° C para poder realizar intercambios
térmicos factibles.
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Figura 3.1. Perfil de temperatura en los lechos cataliticos de hidrodesmetalizacion de

residuo.
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El reactor de HDM dio como resultado dos lechos cataliticos, con una diferencia de
temperatura promedio de 14° C por lecho. A la salida de los lechos se empled
hidrégeno de apagado y agua de enfriamiento para enfriar el efluente. En la Figura
3.1, se muestran los perfiles de temperatura para los lechos cataliticos. La fraccién
de longitud obtenida para los lechos cataliticos es producto de los calculos del
modelo del reactor y el criterio de la delta-T permitida. Esta fraccidon multiplicada por

la longitud total del reactor corresponde a la longitud del lecho.

En la Figura 3.2 se muestran los perfiles de concentracion de los metales y de azufre
a lo largo de la longitud del reactor. Se observa el decremento de concentracion de
contaminantes, siguiendo una tendencia semejante entre la concentracion de azufre
y la de metales. El célculo de las concentraciones de azufre se ajusta a los datos
experimentales con un porcentaje de error maximo de 2.3%, respecto a los datos
experimentales, mientras que respecto a los metales el error es del 2.1%. La
desmetalizacion contribuye en menor medida el incremento de temperatura [71].
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Figura 3.2 Perfil de concentracion de contaminantes en los lechos cataliticos de
hidrodesmetalizacion de residuo. (®)Azufre experimental, (—)azufre calculado; (@)
(Ni+V) experimental y (---) (Ni+V) calculado.
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De la misma manera que para los reactores de hidrodesmetalizacion, se calcul6 el
incremento de temperatura en la reaccién de hidrodesulfuracion del residuo, el cual
dio como resultado tres lechos cataliticos y un diferencial de temperatura de
aproximadamente 20° C. El error en la concentracién de azufre calculada con el
modelo del reactor respecto a la concentracion real de ese mismo contaminante fue
de 2.6% por lo que se considera que el modelo representa adecuadamente el

proceso hidrodesulfuracién y la delta-T es adecuada.

El reactor de HDS para el destilado fue de un solo lecho catalitico con un incremento
en la temperatura por la reaccion igual a aproximadamente 25° C. Este incremento
de temperatura estd de acuerdo con reportes previos en la literatura [70] donde se
han mencionado valores mayores a 20° C para la hidrodesulfuracién de gaséleos
ligeros, los cuales son comparables al destilado del crudo pesado. El error en la
concentracion de azufre calculada con el modelo respecto a la concentracidén
experimental fue menor a 1%, por lo que la delta-T calculada se considera que es

correcta.

3.2.4 Diagramas de bloques de la planta piloto y del proceso a mayor escala.

De acuerdo con el punto 5 de la metodologia de extrapolacién, se plante6 el
esquema de la planta piloto de hidrotratamiento de manera continua, como se
muestra en la Figura 3.3, y también se propuso un esquema a mayor escala de la

misma planta.

Los rombos indican que la corriente se conoce en composicion y flujo; se asignaron
los niumeros de manera arbitraria y se utilizaron para la comparacién de corrientes
entre la planta piloto y el proceso a mayor escala. Los equipos que intervienen en
esta planta son: torre fraccionadora (Fracc.), reactores de HDS (HDS) del destilado o
del residuo, reactor de HDM (HDM), separadores de alta presién (SAP) y de baja
presion (SBP).
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Figura 3.3 Esquema continuo de la planta piloto de HDT de crudo pesado.

La composicion de H.S especificada para las corrientes de recirculacion de
hidrégeno en las etapas de hidrotratamiento del residuo y del destilado fue de 0.10 %
mol, y la composicién obtenida de hidrégeno fue de 98.60 % mol para el residuo y de
99.70 % para el destilado y el resto de las fracciones lo constituyen los hidrocarburos
ligeros. Por lo tanto, se considera que las concentraciones de contaminantes en las
corrientes de recirculacidn no inhiben de manera significativa las reacciones de
hidrodesmetalizacién e hidrodesulfuracion. El esquema del proceso a mayor escala

se presenta en la Figura 3.4.
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Figura 3.4 Esquema de proceso de HDT de crudo pesado a mayor escala.
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En el proceso a mayor escala también se considerd, en lugar del separador de baja
presion, una torre agotadora con vapor, debido a que ésta permite la mejor
separacion de gases del crudo mejorado y se adicion6 la etapa de desalado de
crudo.

En este esquema la suma de los gases producidos en cada etapa de
hidrotratamiento del residuo se asume como el gas total producto en ambas etapas,
excepto para el hidrégeno el cual se considera Unicamente el de salida en la
segunda etapa. Las purgas se consideraron de 3 % y no tienen equivalente en la
planta piloto. La adicion de vapor de agotamiento, el gas amargo y el crudo mejorado
no estan presentes en la planta piloto. El crudo mejorado se consideré6 como la

cantidad de residuo hidrotratado mas el destilado hidrodesulfurado.

Para realizar el esquema a mayor escala se tom6 como base la configuracion de la

planta piloto.

3.3 Simulacién y validacion del esquema de proceso propuesto.

Con los flujos y composiciones de las cargas (crudo e hidrogeno de reposicién), la
composicion del efluente de los reactores de HDS vy las condiciones de operacién de
los equipos de proceso y con el esquema del proceso de hidrotratamiento de crudo
pesado planteado en la Figura 3.4, se realizd la simulacién del proceso con el
simulador HYSYS la cual converge cuando la masa de entrada es igual a la masa de
salida en los reactores de HDM y de HDS del residuo y el reactor de HDS del
destilado.

En la Tabla 3.3 se presenta la comparacion de los balances de masa obtenidos de
los resultados extrapolados de planta piloto y los obtenidos por la simulacién del
proceso a mayor escala.

La diferencia en los balances de masa globales, de hidrégeno y de azufre calculados
con el simulador respecto a los mismos balances calculados por medio de la
extrapolacion son menores de 0.20%, por lo que se considera que la simulacién se
llevé a cabo, de acuerdo con las referencias [64, 65], de forma correcta.
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Tabla 3.3. Resultados de la simulacién y la extrapolacién del residuo HDT.

Concepto Residuo

Extrapolacion Simulacioén Diferencia Diferencia

kg/h kg/h kg/h % peso

Balance de masa
Carga
Residuo 257,461 257543 -82 -0.03
Hidrégeno 21,384 21,278 106 0.50
Total 278,845 278,821 24 0.01
Producto
Residuo HDS 238,918 238,897 21 0.01
Gas rico en H2 (purga) 978
Gas de recirculacién 18,712
Gases en agua amarga 0
Gases en HC 7,916
Gases en DEA rica 12,242
Gases amargos 39,927
Total 278,845 278,821 24 0.01
Balance de hidrégeno
Carga
H2 de reposicion 23,510 5,167 18,343
H2 consumido 4312 4312 0
Total 17,073 855 16,218
Producto
Hidrégeno en purga 508
Hidrégeno disuelto en HC 132
Hidrégeno disuelto en DEA rica 215
Hidrégeno en corriente de recirculacion 16,217
Hidrogeno total en gases 17,073 17,072 1 0.01
Balance de Azufre
Carga
Azufre en el residuo 12,715 12,714 1 0.01
Total 12,715 12,714 1 0.01
Producto
Azufre en residuo hidrotratado 2,346 2,346 0 0
Azufre en corriente de recirculacion 260
Azufre en purga 255
Azufre en HC como H,S 1812
Azufre en agua amarga 49
Azufre disuelto en DEA rica 7992
Azufre total en gases 10,369
Total 12,715 12,714 1 0.01

En la Tabla 3.4 se presenta la comparacion correspondiente de resultados de la

simulacion de la planta de hidrodesulfuracién del residuo y de la extrapolacion de los

datos experimentales.
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Tabla 3.4. Resultados de la simulacién y la extrapolacion del destilado HDS.

Concepto Destilado HDS
Extrapolacion  Simulacion Diferencia Diferencia

kg/h kg/h kg/h % peso
Balance de masa
Carga
Destilado 160,324 160,324 0 0
Hidrégeno 5,840 5840 0 0
Gases 140
Total 166,163 166,304 0 0
Producto.
Destilado HDS. 159,068 159,198 -130 -0.08
Gas rico en H2 (purga) 187
Gas de recirculacién 4802
Gas en agua amarga 33
Gas en HC 834
Gas en DEA rica 1250
Gases totales 7,096
Total 166,163 166,304 -141 -0.08
Balance de hidrégeno
Carga
H2 de reposicion 5,840 5840 0 0
H2 consumido 4988 4995 -7 -0.14
Total 852 845 7 0.82
Producto
Hidrégeno en purga 148
Hidrégeno disuelto en hidrocarburo 65
Hidrégeno DEA rica 72
Hidrogeno en corriente de recirculacion 4710
Hidrogeno total en gases 72

4988 4995 -7 0.14
Balance de Azufre
Carga
Azufre en el destilado 1,911 1,911
Total 1,911 1,911
Producto
Azufre en destilado HDS 70 70 0 0
Azufre en gas de recirculacion 78
Azufre en purga 35
Azufre en HC como H,S 615
Azufre en agua amarga 31
Azufre disuelto en DEA rica 1082
Azufre total en gases 1,841
Total 1,911 1,911 0 0

En el balance de hidrégeno debe notarse que hay gran diferencia en los flujos del

hidrégeno de reposicion calculados con el simulador y los flujos calculados por

extrapolacion. Ello se debe a que en la simulacion el hidrégeno se recircula, por lo

que la cantidad de reposicién es la correspondiente al consumo mas las pérdidas en
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las purgas. La cantidad de hidrogeno cumple con la relacion de

hidrogeno/hidrocarburo especificada en los reactores.

En la Figura 3.5 se muestra una comparacion entre las curvas de destilacion para el
crudo hidrotratado obtenido en la planta piloto y mediante la simulaciéon del esquema
de proceso a mayor escala. La maxima diferencia obtenida entre la curva de
destilacion del crudo mejorado calculado por simulacion y la que se obtuvo al
mezclar las corrientes hidrotratadas experimentales es de 5° C. Este resultado esta
de acuerdo con la referencia [65], por lo cual se considera que la simulacién

representa de manera confiable el proceso de hidrotratamiento de crudo pesado.
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Figura 3.5. Curvas de destilacion del crudo mejorado. (@)Experimental,
(—)Simulacion.

La flexibilidad del esquema del proceso a mayor escala en este trabajo depende del
diseno final de los equipos, puesto que es en esa etapa donde se define la capacidad

de operacion maxima y minima de la planta. En este estudio, debido a que sblo se
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realiza el disefio conceptual de la planta, no se incluyen los parametros de variacion

que afectan la flexibilidad.

Conclusiones del Capitulo lil.

Se concluye de este capitulo con base en los resultados obtenidos, que la simulacion
del esquema del proceso a mayor escala, con un simulador de procesos comercial y
un modelo para el reactor de HDT, asi como una metodologia para el escalamiento,
reproducen de manera confiable los resultados experimentales obtenidos en planta
piloto, es decir, el procedimiento de escalamiento resulta adecuado. Los resultados
de la simulacién, pueden, por lo tanto, emplearse para realizar el estudio energético
del proceso, el cual es el objetivo principal de este trabajo. Este estudio tiene validez,

puesto que se partié de la operacién real de una planta piloto.
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CAPITULO IV.

INTEGRACION ENERGETICA DEL ESQUEMA DE PROCESO

La configuracion del esquema de proceso de hidrotratamiento a mayor escala
planteada en el capitulo anterior se emplea en este capitulo para realizar el estudio
energético. Las condiciones de alimentacién del crudo pesado y del hidrogeno asi
como los servicios auxiliares y los productos en limite de bateria se especificaron

como los valores tipicos de una refineria mexicana en operacion.

4.1 Descripcion del esquema de proceso a mayor escala para el HDT de crudo

pesado.

En la Figura 4.1 se muestra el diagrama de flujo energético de la planta de
hidrotratamiento de crudo pesado del caso base de acuerdo con el esquema de
proceso a mayor escala. En esta figura se muestran los equipos de intercambio de
calor, los equipos de calentamiento y enfriamiento asi como las cargas térmicas y las

temperaturas de entrada y salida de cada equipo.

Para el desarrollo del esquema de proceso se incluyeron aspectos técnicos del
mismo, tales como respetar las caidas de presion permitidas en los
intercambiadores, la temperatura de desalado, la temperatura y presién de operacion
de la columna de fraccionamiento, en la torre absorbedora y en la torre de

agotamiento.

Es necesario aclarar que no se han previsto aspectos tales como el ensuciamiento
prematuro de las lineas de precalentamiento del crudo y de la torre de
fraccionamiento, limites mecéanicos de los equipos y otras peculiaridades del proceso
que sblo pueden conocerse con datos de la operacién real de la planta [76]. Aunque
si se han considerado paquetes de aditivos para minimizar estos efectos entre los

cuales se encuentran el antiensuciante y el inhibidor de corrosién.
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Figura 4.1. Diagrama de flujo energético del esquema de proceso de crudo pesado. Caso base.
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La lista de los quipos de intercambio térmico para el Caso base se muestran en la
Tabla 4.1. En ella se indican la clave y el servicio de cada equipo.

Tabla 4.1. Lista de equipos de calentamiento y enfriamiento, Caso base.

Clave Servicio

EA-100 Calentador de crudo para desalado.

EA-101 Intercambiador de calor crudo desalado-efluente del lecho 3 HDS residuo.
EA-102 Enfriador lateral de la columna de fraccionamiento.

EA-103 Condensador del destilado.

EA-104 Enfriador del efluente del lecho 2 HDM del residuo.

EA-105 Enfriador del efluente del lecho 2 HDS del residuo.

EA-106 Enfriador de la mezcla efluente del lecho 3 HDS del residuo-agua de lavado.
EA-107 Intercambiador de calor carga-efluente del reactor HDS del destilado.
EA-108 Enfriador de la mezcla efluente reactor HDS del destilado-agua de lavado.
EA-109 Intercambiador de calor de carga-corriente del fondo de la torre agotadora.
EA-110 Calentador de la carga de la torre agotadora.

EA-111  Condensador de la corriente del domo de la torre agotadora.

EA-112 Intercambiador de calor agua para desalado-salmuera.

EA-113 Calentador del agua de desalado.

EC-100 Enfriador de aire de la mezcla agua-efluente del lecho 3 HDS del residuo.
EC-101 Enfriador de aire de la mezcla agua-efluente del reactor HDS del destilado.
EC-102 Enfriador de aire de la corriente del domo de la torre agotadora.

EC-103 Enfriador de aire del destilado.

H-100  Calentador de alimentacion de la torre de fraccionamiento.

H-101 Calentador de alimentacion del lecho 1 HDM del residuo.

H-102  Calentador de alimentacién del reactor HDS del destilado.

GB-100 Compresor de hidrégeno de recirculacion del residuo (turbina de vapor).

GB-101 Compresor de hidrégeno de recirculacion del destilado (turbina de vapor).

La lista de los equipos de proceso que se muestran en la Figura 4.1 se presenta en
la Tabla 4.2, donde se indica la clave y la operacién unitaria que se lleva a cabo en

dichos equipos.
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Tabla 4.2 Lista de equipos de proceso de HDT.

Clave Descripciodn

DC-100 Torre de fraccionamiento de crudo desalado.

DC-101  Torre de endulzamiento de los gases del destilado HDS.
DC-102 Torre de endulzamiento de los gases del residuo HDS.
DC-103 Torre de agotamiento.

DC-104 Reactor de hidrodesmetalizacién del residuo.

DC-105 Reactor de hidrodesulfuracién del residuo.

DC-106  Reactor de hidrodesulfuracién del destilado.

GB-100 Compresor de hidrogeno de recirculacion del residuo.
GB-101  Compresor de hidrégeno de recirculacién del destilado.
FA-101 Tanque de desalado.

FA-102  Tanque separador de alta presién de la mezcla resido HDT-agua de

lavado.

FA-103  Tanque separador de alta presidén de la mezcla destilado HDS-agua
de lavado.

FA-104  Tanque separador de baja presion de la corriente del domo de la torre
agotadora.

FA-105  Acumulador del crudo mejorado.

Descripcion del proceso a mayor escala.

El crudo pesado a condiciones de limite de bateria pasa a través del precalentador
EA-100 donde alcanza una temperatura de 135° C, a la cual se lleva a cabo la

operacion de desalado de forma isotérmica.

Por otro lado, el agua para desalado proveniente de limite de bateria se precalienta
en el intercambiador EA-112 y en el equipo EA-113. Posteriormente se mezcla con el
crudo precalentado y entra al equipo de desalado donde se separan parte de las
sales inorganicas contenidas en el crudo. La salmuera se separa del crudo desalado

y se aprovecha para precalentar el agua de desalado.

El crudo desalado se precalienta en el equipo EA-101 y luego se lleva a la
temperatura adecuada para el fraccionamiento por medio de un horno a fuego directo
(H-100). Después de esta etapa, el crudo entra a la torre fraccionadora (DA-100) en

donde se separan las fracciones destilado y residuo.

El producto destilado se mezcla con hidrogeno el cual esta constituido por una
mezcla de hidrogeno de reposicion e hidrégeno recirculado. La mezcla de hidrégeno
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y destilado se precalienta con el efluente del rector por medio del intercambiador de
calor EA-107 y termina de calentarse con un horno a fuego directo H-102. La
finalidad de emplear el horno es para favorecer la hidrodesintegracion de las
moléculas de alto peso molecular. La mezcla caliente finalmente entra al reactor de
hidrodesulfuracién. El efluente del reactor enfriado se mezcla con agua de lavado
para extraer las sales de amonio producto de la hidrodesnitrogenacién y evitar que
se depositen en los equipos corriente abajo. Posteriormente se enfria esta mezcla de
agua Yy destilado hidrodesulfurado en los equipos EC-101 y EA-108 hasta alcanzar
las condiciones para realizar la separacion de la salmuera, el crudo liquido y los

gases producidos en el reactor de HDS en el separador de alta presion FA-103.

Los gases se envian al equipo de endulzamiento DC-102 con el fin de obtener la
corriente de recirculacién a condiciones de alta pureza de hidrogeno. La salmuera se
envia a tratamiento de efluentes a limite de bateria y el producto liquido se mezcla
con la corriente liquida hidrotratada del residuo.

El residuo se mezcla con hidrogeno de reposicién e hidrégeno recirculado. La mezcla
de hidrégeno y residuo se calientan con un horno a fuego directo H-101 para
alcanzar la temperatura deseada a la entrada del reactor. La corriente pasa por el
reactor de hidrodesmetalizacién donde se llevan a cabo las reacciones cataliticas.

Existe enfriamiento entre el primer y segundo lecho de hidrodesmetalizado con
hidrogeno de apagado, el cual proviene de la recirculacién. A la salida de este
reactor, el efluente se enfria en el equipo EA-104 para que su temperatura sea la
adecuada en la estrada del primer lecho de HDS. Esta corriente pasa a través del
reactor de HDS en donde también existe un enfriamiento con hidrégeno de apagado
a la salida del primer lecho y un enfriamiento con agua en la salida del segundo lecho
catalitico. El efluente del reactor se enfria ain mas cuando se utiliza para precalentar
el crudo desalo.

El efluente del reactor enfriado se mezcla con agua de lavado para extraer las sales
de amonio producto de la hidrodesnitrogenacion. Posteriormente se enfria esta
mezcla en los equipos EC-100 y EA-106 hasta 50° C que es la temperatura
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necesaria para separar las fases acuosa (salmuera), liquida (hidrocarburo) y los
gases en el equipo FA-102.

Los gases se envian al equipo de endulzamiento DC-101 del cual se obtiene la
corriente de recirculacién de hidrégeno de alta pureza. La salmuera se envia a
tratamiento de efluentes a limite de bateria y el producto liquido se mezcla con la
corriente liquida hidrotratada del destilado.

La corriente formada por el destilado hidrodesulfurado y del residuo hidrotratado se
precalienta con el efluente de la torre de agotamiento en el intercambiador EA-109 y
con el calentador EA-110. La mezcla caliente para por la torre agotadora DA-103 en
donde se extraen los gases residuales contenidos en la mezcla liquida por medio de
arrastre con vapor. El producto obtenido en el domo se enfria con los equipos EC-
102 y EA-111 hasta 40° C para recuperar algunas fracciones liquidas arrastradas. El
liguido obtenido se envia junto con el producto de fondo enfriado el cual constituye el

crudo mejorado. Los gases no condensados se envian a tratamiento de efluentes.

En este esquema se consideran integraciones de carga-efluente en algunas etapas
del proceso y ello se debe a que en las refinerias mexicanas actuales estos
intercambios son tipicos. Los efluentes de los reactores, debido a su alto contenido
calorifico se emplean para calentar el crudo de carga y la alimentacién al reactor, los
cuales requieren grandes cantidades de calor, y permiten con ello disminuir el uso de
servicios de enfriamiento. Estos intercambios de calor son los mas significativos, por
lo cual permanecen sin cambio algunas veces después de la optimizacion

energética.

4.2 Planteamiento de diferentes casos de integracion energética.
Las etapas empleadas para realizar el analisis energético del proceso tomando en

cuenta el diagrama de flujo energético se mencionan a continuacion.
1. Definicién de los casos de integracién energética.
2. Simulacién de los procesos de los casos de estudio.

3. Resultados de la integracidén energética.
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4. Conclusiones.

Estas etapas se describen a continuacion.

4.2.1 Definicion de casos de estudio de integracion energética.

Se plantearon cuatro casos de integracién energética los cuales se describen a

continuacion.

Caso 1. Caso base. Integracion térmica tipica de plantas de HDT de destilados

intermedios y gaséleos el cual se mostr6 en la Figura 4.1.

Caso 2. Integracidon energética de los efluentes de los lecho de los reactores de
hidrotratamiento del residuo con la corriente de alimentacion de crudo e integracion
de la torre de fraccionamiento. En este caso se aprovecha el calor del efluente del
primer lecho de HDS del residuo para precalentar la carga de crudo. En el caso base
no se contempla este intercambio puesto que cada proceso tiene diferente nimero
de lechos por lo cual no es tipico. También se considera el intercambio de calor del
domo de la torre de fraccionamiento con el crudo desalado. Este intercambio
tampoco es tipico debido a que el algunos procesos industriales se emplea un
separador flash en lugar de una torre de fraccionamiento, sin embargo en este caso
es necesaria esta torre para reproducir adecuadamente las condiciones

experimentales. Este caso se considera como una extensiéon del Caso base.

Caso 3. Integracion energética de los efluentes de los reactores con la corriente de
alimentacion de crudo y agua de desalado e integracion de la torre de
fraccionamiento con la torre agotadora. En esta opcién se pretende alcanzar el
maximo ahorro energético posible partiendo de los dos casos anteriores. Se realizan
algunas modificaciones al Caso 2 en cuanto a la ubicacion de los intercambios de los
productos de la torre de fraccionamiento para aprovechar las corrientes al maximo. El
producto de domos de la torre de fraccionamiento se intercambia primero con la
alimentacion a la torre agotadora ya que tienen menor diferencia de temperatura y
posteriormente se intercambia con el crudo pesado el cual esta a una temperatura
menor lo cual permite el mejorar aprovechamiento de calor disponible. El efluente del
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reactor HDS del residuo mezclado con agua de lavado también se aprovecha para
precalentar la carga del reactor de destilado y el agua de desalado antes de enfriarse

con servicios auxiliares.

Caso 4. Integracion energética de los efluentes de los reactores con la corriente de
alimentacion de crudo e integracion de la torre agotadora con la corriente de
hidrogeno a la entrada de los reactores de hidrotratamiento del residuo. En este caso
el producto de destilado intercambia calor tanto con el crudo desalado como con la
carga del reactor de destilado debido a la cercania fisica con esas dos corrientes. La
mezcla de agua de lavado y destilado HDS se aprovecha para precalentar el crudo y
el enfriamiento del efluente es completo, es decir ya no se necesitan equipos, lo cual
podria presentar problemas después de cierto periodo de operacion cuando la
transferencia de calor disminuya debido al ensuciamiento de la superficie o cuando
haya necesidad de limpiar los cambiadores.

Los diagramas de flujo energético para los casos 2, 3 y 4 se encuentran en el Anexo
B.

Es posible realizar otros casos de integracion, que podrian ser una variante de los

anteriores, los cuales sin embargo abarcan los casos mas estudiados.

4.2.2. Simulacion de los casos de estudio.

Partiendo del diagrama de flujo energético correspondiente al Caso base se procedio
a realizar los intercambios térmicos propuestos en el resto de los casos. La
simulacion de los casos de estudio en estado estacionario no afectan el balance de
materia puesto que no se alteran las temperaturas de las corrientes que involucran
cambios en la composicion, tales como las corrientes de enfriamiento entre lechos de

los reactores de hidrotratamiento del residuo (corrientes de “quench”).

4.3 Resultados de la integraciéon energética.

Con el método de la tecnologia del punto de pliegue se determinaron los parametros
energéticos siguientes:
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e Tabla de corrientes calientes y frias.

e (Curvas compuestas.

e Curvas gran compuestas.

e (Consumo de servicios auxiliares.

e Area total estimada de intercambio térmico

A continuacién se muestran los resultados energéticos obtenidos.

Tabla de corrientes calientes y frias.

Se extrajeron los datos de temperatura de entrada y salida de los equipos de

intercambio térmico asi como la entalpia de las corrientes calientes y frias

involucradas en el proceso de hidrotratamiento de crudo pesado. Los resultados para

el Caso base se muestran en la Tabla 4.3. Los niumeros de corriente son los que

estan reportados en el diagrama de flujo energético.

Tabla 4.3. Tabla de corrientes calientes y frias del proceso de HDT de crudo pesado.

(F = fria, C = caliente, Tent = temperatura de entrada, Tsal Temperatura de

salida).
Corriente Tipo Descripcion Tent Tsal Q
°C °C GJ/h
1 F Crudo de LB a desalado. 39 135 83.0
2 F  Agua de desalado. 25 135 194
3 F Crudo desalado a fraccionamiento. 135 396 329.0
4 F Mezcla residuo e hidrégeno de alimentacion. 337 393 527
5 F  Carga del destilado al reactor de HDS. 72 340 1575
6 F  Alimentacion a la torre de agotamiento 54 190 131.9
7 C Efluente del 2° lecho de HDM del residuo. 407 390 19.1
8 C Efluente del 2° lecho HDS del residuo 410 390 24.2
9 C Efluente del 3er lecho de HDS del residuo. 410 210 2104
10 C  Mezcla de residuo HDT con agua de lavado. 160 50 138.6
11 C Producto de domo, torre de fraccionamiento. 333 75 166.5
12 C Recirculacién interna de la torre de fraccionamiento. 390 355 8.5
13 C Efluente del reactor del destilado. 365 210 104.6
14 C  Mezcla de destilado HDS con agua de lavado. 160 50 80.0
15 C Producto de domo de la torre de agotamiento. 190 40 6.8
16 C  Producto de fondo de la torre de agotamiento. 192 73 1124
17 C  Salmuera 135 45 15.8
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Con los datos de temperatura y entalpia de las corrientes involucradas en el proceso
obtenidos del simulador se calcularon las curvas compuestas para los cuatro casos
de estudio. La curva compuesta para el Caso base se muestra en la Figura 4.2 y
para el resto de los casos las curvas se encuentran en el Anexo C.

De acuerdo con el método de punto de pliegue y con base en las curvas compuestas
se procedio al calculo de la delta-T minima del proceso (ATmin) y se obtuvieron 162,

95, 35y 42° C respectivamente para cada caso de estudio.

—— QRec =443.2 —————p¢— Qcal = 330.2 —_—

1
1
1
- I

Temperatura, °C

0 ; ; ; ; ; ;

0 200 400 600 800 1000 1200 1400
Entalpia, GJ/h

Figura 4.2. Curva compuesta, Caso base. (—) Curva de corrientes calientes, (--)
Curva de corrientes frias.

La ATmin del proceso del Caso base es relativamente alta, por lo cual el ahorro
energético se reduce y la demanda de servicios tanto de calentamiento como de
enfriamiento relativamente grande. En el Caso 2 todavia existe un alto potencial de
integracion térmica, como lo indica la diferencia minima de temperaturas, puesto que
existen todavia corrientes residuales con alto contenido calorifico, las cuales pueden
integrarse térmicamente. Los requerimientos de servicios auxiliares es por lo tanto

también alto.

Los Casos 3 y 4 presentan un valor de ATmin del proceso mas adecuado al tipo de

proceso que se esta estudiando con base en estudios de integracion térmica
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reportados por Linhoff [77] para procesos de hidrotratamiento de gasoéleos, residuos
y efluentes los cuales tienen un valor de la diferencia minima de temperaturas de
entre 30-40° C. Esta diferencia es relativamente alta comparada con procesos otros
procesos quimicos, sin embargo es necesario puesto que los coeficientes de
transferencia de calor son relativamente bajos y los factores de ensuciamiento son
altos, por lo que son necesarios altos gradientes de temperatura para reducir el area

de intercambio térmico.

En trabajos reportados mas recientemente, donde se estudié Unicamente el
hidrotratamiento del residuo de un crudo pesado en dos etapas experimentales se
obtuvieron 33.5° C [78] y 37 ° C [79] como ATmin éptima del proceso empleando el

criterio de minimizacion de costos y optimizacidén por areas, respectivamente.

Tomando como antecedentes estos trabajos, los valores de la ATmin del proceso
encontrada para los Casos 3 y 4, del proceso de hidrotratamiento del residuo y del
destilado de un crudo pesado, se consideran que son adecuados de acuerdo a estas

mismas referencias.

Los requerimientos de servicios de enfriamiento y calentamiento, el calor recuperado

y el consumo de energia eléctrica del Caso base se muestran en la Tabla 4.4.

Tabla 4.4. Demanda de energia, Caso base.

Concepto Energia, GJ/h
Enfriamiento 443.7
Calentamiento 330.2
Intercambio 443.2
Energia Eléctrica 354.4

En el andlisis se incluyeron los servicios de vapor de media presiéon para el sistema

de bombeo (Unicamente en corrientes criticas de proceso, es decir, donde hay
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manejo de crudos pesados) y para los compresores, los cuales tienen una turbina
que sirve como impulsor que emplea vapor de media presion. La energia eléctrica
contempla tanto la energia demandada por las bombas como la energia consumida
por los enfriadores de aire.

4.4 Analisis de resultados de los casos de integracion.

Con base en las curvas compuestas se calcularon los requerimientos de servicios de
calentamiento y enfriamiento y el calor recuperado para el resto de los casos. Los
resultados relativos al Caso base se muestran en la Figura 4.3.

1.6

1.2 4

0.8 -

Entalpia relativa

0.4 1

0.0 -

Caso 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4

Figura 4.3. Comparacién de demanda de servicios y recuperacién de calor.
([M)Servicio de enfriamiento, (I)Servicio de calentamiento y ([J)Calor

recuperado.

En esta figura se observa una disminucién de los requerimientos de servicios
calentamiento y enfriamiento en Casos 2, 3 y 4 respecto al Caso base debido a la

mayor recuperacion de calor entre las corrientes frias y calientes del proceso.

Los Casos 3 y 4 presentan un nivel de recuperacién y requerimiento de servicios de

calentamiento y enfriamiento semejante. Para comparar mas detalladamente estos
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dos ultimos casos es necesario realizar tanto el analisis de consumo total de energia
de cada uno de ellos como el analisis por separado de los servicios empleados tanto
para calentamiento como para enfriamiento de las corrientes de proceso, puesto que
ciertos servicios son mas adecuados de emplear que otros de acuerdo a su
disponibilidad y costo relativo.

Para estimar la calidad y cantidad relativa de los servicios se emplea la ATmin de
proceso de cada uno de los casos y se construyen las curvas gran compuestas,
como se muestra de ejemplo para el Caso base en la Figura 4.4. Las curvas
compuestas del resto de los casos se reportan en el Anexo D.

600
Qcal = 330.2
500
%), 400 -
©
=
§ 300 -
(o)
3
|2 200 1 ¢ T pinch = 154 °C
100 -
Qenf =443.7
0 1 1 1 1
0 100 200 300 400

Entalpia, GJ/h

Figura 4.4. Curva gran compuesta para el Caso base.

En la Figura 4.5 se presenta la calidad y cantidad relativa de los servicios auxiliares
para el proceso de hidrotratamiento de crudo pesado para las diferentes alternativas
de intercambio de calor respecto al Caso base.

La Figura 4.5 muestra que los casos 2, 3 y 4 no requieren vapor adicional de baja
presion puesto que la cantidad del vapor de baja presién empleado en el proceso se
satisface con el vapor de baja presién generado por el sistema de bombeo de crudo
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pesado, el cual genera vapor de baja presién a partir de vapor de alta presion

empleado en los impulsores de las bombas.

Se observa también que el Caso 3 requiere mayor cantidad de agua de enfriamiento
que el Caso 4, sin embargo este ultimo demanda mayor cantidad de electricidad para
los enfriadores de aire. Respecto a los servicios de calentamiento, en el Caso 3 la
demanda de vapor de media presién es menor que para el Caso 4, sin embargo en

este ultimo la cantidad de gas combustible requerido es menor.
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Figura 4.5 Demanda de servicios multiples para los cuatro casos de estudio.
(O)Agua, (E)Aire, (4)Vapor de baja presion, (H)Vapor de media presion (
combustible, (&)Energia eléctrica, (HH)total.

Finalmente la cantidad total de energia requerida por estos dos casos, muestra que
el Caso 3 tiene menores requerimientos, por lo que se considera como el 6ptimo

desde el punto de vista energético [80].

La desventaja principal del la red de intercambio de calor propuesta en este estudio
para mantener el sistema de operacion en la planta es que esta desarrollado para un
tipo de alimentacion especifico y para las condiciones de operacion del sistema de
reaccion seleccionadas y la calidad del producto definida. En la operacion real de
una planta de hidrotratamiento las condiciones de operacién de los equipos de
proceso asi como la calidad del crudo pesado y el crudo procesado dependen de la
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calidad y cantidad de productos deseados y se debe, por lo tanto, ajustar este

esquema a esas condiciones cuando se presentan estos casos.

En general los problemas de integracion energética con el método del punto de
pliegue estan restringidos a variaciones minimas en las temperaturas de entrada-
salida de los cambiadores y flujos, por lo cual no es conveniente utilizar este disefio

preliminar para otros casos de intercambio térmico.

Es necesario también mencionar que no se consideraron los esquemas de control
para alcanzar las condiciones de operacion en estado estacionario deseadas debido
a que rebasa los objetivos de esta tesis.

Debido a que los distintos servicios de calentamiento y enfriamiento presentan
diferente facilidad de intercambio térmico, es necesario realizar el andlisis de areas
de los equipos para valorar la conveniencia de emplear uno u otro tipo de servicio
para satisfacer esas necesidades.

A continuacién se muestra el analisis de areas de intercambio térmico para los cuatro

casos de estudio.

4.5 Estimado de las areas de intercambio térmico

Debido a que las corrientes como el crudo de alimentacion al fraccionamiento y el
destilado, las cargas de residuo y destilado y los correspondientes efluentes de los
reactores, asi como la alimentacion de la torre de agotamiento presentan cambio de
fase, el calculo de los coeficientes globales de transferencia de calor no es posible
mediante las correlaciones de Seader y Tate, las cuales permiten determinar los

coeficientes individuales pero no contemplan la vaporizacion o condensacion parcial.

En la literatura no se encuentran reportadas correlaciones que permitan estimar los
coeficientes de transferencia de calor con las caracteristicas del proceso de
hidrotratamiento estudiado, por lo que se decidié tomar los coeficientes globales de
transferencia de calor de plantas similares y algunos valores de coeficientes tipicos
de transferencia tipicos reportados en la literatura con base en los tipos de corriente
que intervienen en el intercambio [81-83].
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Los coeficientes globales de transferencia de calor obtenidos y las areas de

intercambio térmico se reportan para el Caso base en la Tabla 4.5.

Tabla 4.5. Coeficientes globales y areas de transferencia de calor para el Caso base.

Equipo LMDT U (KJ/h-m*-C) A(m? | Equipo LMDT U (KJh-m*-C) A (m’)
(°C) | (C)
EA-100 188.9 919.8 477.8 EA-111 16.0 482.8 190.4
EA-101 82.6 613.2 4,153.8 EA-112 20.0 1650.2 477.6
EA-102 335.4 569.4 44.5 EA-113 155.0 1300.1 18.2
EA-103 44.9 674.9 219.5 EC-100 58.6 114.8 17,622.1
EA-104 361.4 204.4 258.5 EC-101 43.8 122.4 12,790.9
EA-105 362.8 204.0 3271 EA-102 88.1 71.5 854.3
EA-106 19.3 288.7 3,596.5 EC-103 53.4 82.9 36,077.4
EA-107 116.7 1563.8 573.2 H-100 519.3 2,044.2 111.7
EA-108 19.3 877.8 672.4 H-101 476.9 2,044.2 54.0
EA-109 19.3 454.0 12,827.7 H-102 611.1 1227.0 70.5
EA-110 98.7 919.8 214.5 | 16.0 482.8 190.4

| EA-111

El 4rea total para el Caso base fue de 91,632.5 m? y las areas del resto de los casos

respecto al Caso base se muestran en la Figura 4.6.
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Figura 4.6 Comparacion de las areas de intercambio de calor para los cuatro casos.
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Se puede observar en la Figura 4.6 que el mejor caso desde el punto de vista de
areas de intercambio de calor es el Caso 3, el cual presenta una minima diferencia
con el Caso 4. La reduccion de areas para estos dos casos es significativa respecto
al Caso base. Se observa que a medida que la ATmin es menor, el area es menor,
puesto que en este caso a menor ATmin el &rea del equipo empleado para
enfriamiento con aire disminuye y se reduce en gran medida el area total, ya que los
aeroenfriadores demandan gran superficie debido a la dificultad de la transferencia
de calor entre los fluidos y el aire, como lo demuestran los valores relativamente

bajos de los coeficientes globales de transferencia de calor en los aeroenfriadores.

La diferencia de areas entre estos Ultimos dos casos se debe principalmente a los
coeficientes de transferencia de calor para el calentamiento con gas combustible y
vapor de media presion y para enfriamiento con agua y aire para los casos 3 y 4
respectivamente, puesto que como se observd en la Figura 4.5, en el Caso 3 se
demandan mayores cantidades de gas combustible y agua que en el Caso 4. Esto
mejora la transferencia de calor debido a la diferencia mayor de temperaturas y al
mayor valor del coeficiente y por lo tanto el area de transferencia se reduce en este

ultimo caso.

El nimero de equipos de transferencia de calor para todos los casos se muestra en
la Tabla 4.6.

Tabla 4.6. Equipos de transferencia de calor.

Equipo Caso 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4
Intercambiadores 13 14 16 16
Hornos 3 3 3 2
Aeroenfriadores 4 4 3 2

Desde el punto de vista del niumero de equipos empleados, el caso que menor
namero requiere es el Caso base, ya que el Caso 4, aunque requiere el mismo

namero de equipos, debido a que no se emplea un calentador a fuego directo para la
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carga al reactor de HDS del destilado, la factibilidad de alcanzar el estado
estacionario se dificulta en este caso, debido a que en el arranque de las

operaciones se requiere de una fuente de calentamiento externo el cual no existe.

Por lo tanto, el caso que emplea el menor nimero de equipos y que es factible de
operar es el Caso base.

El diagrama de malla para el Caso base se muestra en la Figura 4.7. Este diagrama
se construy6 con base en la Figura 4.1 y en el andlisis energético desarrollado en los
puntos anteriores. En este diagrama los servicios de calentamiento son el gas
combustible, el vapor de media presion (VMP) y el vapor de baja presién (VBP),
mientras que los servicios de enfriamiento estdn formados por agua y aire. Estos
servicios intercambian calor directamente con las corrientes calientes y frias por
medio de los hornos a fuego directo (H), calentadores, enfriadores con agua (EA) y
enfriadores con aire (EC). En este diagrama las lineas construidas con puntos finos
indican un intercambio, mientras que las lineas discontinuas indican una operacion
de calentamiento o enfriamiento con los servicios auxiliares. Las temperaturas de
entrada y salida de las corrientes de los equipos estan anotadas sobre las lineas
correspondientes a las corrientes y estan expresadas en grados Celsius (°C) y las
cargas térmicas de los equipos de transferencia de calor estan anotadas en el circulo
inferior de cada par de circulos, que corresponde a un equipo de intercambio o de
calentamiento/enfriamiento, segun el caso. Las unidades en las que se expresan las
cargas térmicas son GJ/h.

Los numeros de corriente indicados en recuadros anotados en los extremos de las
lineas que representan las corrientes corresponden a los numeros de corriente

anotadas dentro de rombos en los diagramas de flujo energético.

Los diagramas de malla de los casos de estudio 2,3 y 4, construidos con la
metodologia del punto de pliegue se presentan en el Anexo E.
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Figura 4.7 Diagrama de malla, Caso base. Calor, Q [GJ/h], Temperatura, T [°C]
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Conclusiones del Capitulo IV.

Con base en los resultados anteriores se concluye que el mejor caso factible desde
el punto de vista energético es el Caso 3 porque presenta menores requerimientos
de energia de calentamiento y enfriamiento y por lo tanto de servicios auxiliares.

La delta-T minima del proceso es de 35° C y esta de acuerdo con reportes anteriores
dados a conocer en la literatura para procesos similares. Los de servicios de
calentamiento y enfriamiento fueron de 82.29 y 195.79 GJ/h respectivamente,
mientras que el calor recuperado fue de 691.06 GJ/h.

La disminucion de area de intercambio térmico se logr6 mediante la reduccién de la
carga térmica de los aeroenfriadores, puesto que estos equipos son los que
demandan gran cantidad de superficie debido a que presentan un coeficiente de
transferencia de calor global bajo con respecto a los enfriadores con agua. El area
para el caso éptimo, desde el punto de vista energético fue de 62, 400 m?, lo cual

representa el caso con menor area de transferencia de calor requerida.

Con ambos criterios, area de transferencia y analisis energético, el mejor caso de
integracién energética es el Caso 3.

El nimero menor de equipos fue de 20 y corresponde al Caso base, mientras que el
caso Optimo desde el punto de vista energético y de area de transferencia de calor

requiere dos equipos adicionales respecto al Caso base.
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CONCLUSIONES GENERALES

Los crudos pesados tienen un potencial de procesamiento atractivo debido a su bajo
costo comparado con los costos de los crudos convencionales. Sin embargo, debido
a la gran cantidad de contaminantes presentes y al bajo contenido de destilados
intermedios, es necesario emplear procesos de mejoramiento de estos crudos para
alcanzar las especificaciones de los productos corriente abajo en una refineria, asi
como la de los productos finales y la cantidad de destilados que demanda el

mercado.

El proceso de hidrotratamiento de crudos pesados desarrollado por el IMP permite
incrementar la cantidad de destilados intermedios y disminuir la concentracion de
contaminantes en el crudo producto. La opcion de hidrotratar por separado la
fraccion ligera y el residuo permite mejorar el proceso de hidrotratamiento desde el
punto de vista técnico.

Debido a la severidad de la reaccion de hidrotratamiento, existe un alto potencial
energético que se puede aprovechar para integrar las corrientes de proceso y

disminuir el consumo de servicios auxiliares y en el area de intercambio térmico.

Con los datos experimentales obtenidos a escala piloto en estado estacionario, es
posible llevar a acabo el escalamiento para realizar el estudio energético del proceso
mediante la simulacién de la planta con una capacidad de procesamiento industrial
tipico de una refineria, empleando modelos cinéticos que permiten predecir el
incremento de la temperatura en los reactores que operan de forma no isotérmica
debido al caracter exotérmico de las reacciones de hidrotratamiento, asi como
calcular el niumero de lechos necesarios para llevar a cabo las reacciones y una
metodologia que permite representar adecuadamente la operacion a nivel planta
piloto mediante la simulacién de la misma y que también permite predecir el

comportamiento del proceso a mayor escala.

Con los resultados del escalamiento (flujos, entalpias, caidas de presién y

temeparturas), es posible llevar a cabo el estudio energético. El método del punto de
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pliegue, debido a su flexibilidad se emple6 para este propdsito y los resultados
muestran que es posible reducir los consumos de servicios de enfriamiento y
calentamiento asi como la superficie de intercambio térmico e incrementar la
cantidad de calor recuperado cuando se realiza la integracion energética del proceso
de hidrotratamiento de crudo pesado respecto a un caso base del proceso.

La ATmin que se encontr6 para el mejor caso desde el punto de vista energético es
de 35° C y estd de acuerdo con referencias anteriores. Los de servicios de
calentamiento y enfriamiento fueron de 82.29 y 195.79 GJ/h respectivamente,
mientras que el calor recuperado fue de 691.06 GJ/h. El area para el caso 6ptimo,
desde el punto de vista energético fue de 62, 400 m?, lo cual representa el caso con
menor area de transferencia de calor requerida. Por lo tanto, el mejor caso de
integracion energética para el proceso de hidrotratamiento de crudo pesado a las
condiciones de operacion y calidad de productos similares a los de la planta piloto es
el Caso 3, es decir la integracion energética de los efluentes de los reactores de
hidrotratamiento de destilado y residuo con la corriente de alimentaciéon de crudo y
agua de desalado e integracién de la torre de fraccionamiento de crudo pesado con

la torre agotadora del crudo mejorado.
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Se recomienda realizar el mezclado de las fracciones, residuo hidrotratado y
destilado hidrodesulfurado de forma experimental y realizar su caracterizacion, para
obtener el valor de las propiedades reales puesto que en el caso de la concentracién
de asfaltenos, no siempre es valida estimarla con reglas de mezclado o balances de

materia.

Puesto que la determinacion experimental de los coeficientes globales de
transferencia de calor en dos fases del proceso de hidrotratamiento de crudo pesado
es dificil, es necesario calcular dichos coeficientes con correlaciones. Sin embargo,
en la actualidad no existen dichas correlaciones o un procedimiento matematico
riguroso, por lo que es necesario realizar mas investigaciones a futuro para llevar a
cabo esta tarea y poder predecir con mejor aproximacion las areas de intercambio

térmico.

Finalmente es necesario realizar la evaluacion econdmica de los casos de
integracion energética para conocer los requerimientos de inversion en equipo y el
costo de los servicios auxiliares, asi como la localizacidén de los equipos para poder
maximizar los servicios tales como vapor de baja presidon y aire de enfriamiento y

minimizar el costo total debido a la inversion en equipo y lineas de conexién.
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ANEXO A. REACCIONES DE HDT Y ECUACIONES DEL REACTOR.
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Disulfuros
S
+ aH2  ——— R—CH—CHy—— CH3
R CH»
Tiofenos
|
R CH—CH3
+ 4Hy — » +
S
Benzotiofenos

+

3H>S

H»S

S

Dibenzotiofenos

Figura A.1 Reacciones tipicas de hidrodesulfuracion [72].
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Figura A.2 Reacciones tipicas de hidrodesnitrogenacién [72].
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Figura A.3 Esquema tipico de hidrogenacion de aromaticos, desaromatizacioén [73].
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Figura A.4 Mecanismo de reaccién para la hidrodesmetalizacion de porfirinas [74].
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Tabla A.1. Reacciones globales del hidrotratamiento del crudo pesado [74,75].

Reaccion
HDS K s
VSiquidoy TV, 2 gasy = VicH Cliguidoy Vi, sH2S (gas)
HDA k,
A&S B
K,
H D N kNHDNNB kHDNB
Ny — Nz — HC+ NH,
NB : nitrégeno no bdsico
B : nitrogeno bdsico
HDM K onr

R-M+H, > R-H+M; M=NioV
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Tabla A.2. Ecuaciones basicas del modelo del reactor de hidrotratamiento [65].

Ecuaciones de balance de masa.

Componentes gaseosos dp® G

uiG pl +kl~LaL pz _CiL :0

RT dz ;
Componentes gaseosos en la dCt G

up %_kiLaL P _ CiL +kisas (CiL_ CiS ) =0
Fase liquida. dz ;
Componentes  orgénicos de dc*t
i . 0 — Uy —- +kisas (CiL_ Cis ) =0

azufre e hidrocarburo liquido. dz
Consumo o produccion  por kiag(cl—cS)=—p,r

reaccion quimica de H,, H.S,
azufre organico e hidrocarburos.

Ecuacion del balance de energia. dT Z (Al ) )] £
Y _N[(= r
dz i (ucpccpcgc +“L/)chL€L)
Expresiones cinéticas.
HDS (Hidrodesulfuracion) . (Cg )(CI;Z )0.45
7, =
HDS HDS (1 " KHZS C;ZS )2
HDA (Hidrodesaromatizacion) Tuon =k Py Ca —k, (1 -c?)

HDN (Hidrodesnitrogenacion)
Nitrégeno no bésico.

1.5
_ s
Tupn,, = kHDNNB (CNNB )

Nitrdgeno basico. _ s )s s )5
9 Tupn, = kHDNNB (CNNB ) - kHDNB (CNB )

HDM (Hidrodesmetalizacion)
Ni

Tupni = Kupyi (CNi )1'5

v Tupy = kupy(Cy )2
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ANEXO B. DIAGRAMAS DE FLUJO ENERGETICO.
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Figura B.1. Diagrama de flujo energético del esquema de proceso de crudo pesado. Caso 2
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ANEXO C. CURVAS COMPUESTAS.
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ANEXO D. CURVAS GRAN COMPUESTAS.
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ANEXO E. DIAGRAMAS DE MALLA.
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