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PREFACIO

El ahorro de energia, mejorar la eficiencia de los procesos y la reduccién de
emisiones contaminantes al medio ambiente, son las principales preocupaciones
de la industria en la actualidad por lo cual se efectuan afio con ano inversiones
importantes para estos conceptos.

La refineria Ing. “Antonio Dovali Jaime” construida hace mas de 30 afios en la
ciudad de Salina Cruz Oaxaca, representa la refineria con menor antigiedad de
las 6 existentes en el sistema nacional de Pemex Refinacién en México.

Debido a la antiguedad de los equipos existentes, asi como al cambio continuo en
la calidad del aceite crudo que se alimenta a las refinerias, asi como cémo al
desarrollo de tecnologias que conducen a un mayor aprovechamiento de la
energia existente, es necesario realizar analisis energético de los procesos con los
que cuenta cada instalacion de Pemex Refinacién en el pais, con la finalidad de
detectar puntos que puedan mejorarse en el aspecto energético y de proteccién al
medio ambiente.

La metodologia Pinch es ampliamente utilizada en el mundo por su sencillez y
buenos resultados, de tal forma que existen programas que facilitan aun mas el
uso de ésta técnica para detectar rapidamente ineficiencias energéticas en redes
de intercambio de calor y permiten al mismo tiempo realizar propuestas que
mejoren el desempefo energético del proceso que se evalue.

El proyecto en cuestion evalua el desempefio energético de la planta
Hidrodesulfuradora de gasolinas No.1 de la Refineria “Ing. Antonio Dovali Jaime”,
utilizando las herramientas existentes para este fin en “Aspen Technologies”. Al
mismo tiempo se efectuan propuestas que mejoren el desempefio energético de la
planta en estudio al reducir el consumo de combustibles, sin perder de vista que
esto provocara también una reduccién en la emision de contaminantes al medio
ambiente.



RESUMEN

El proyecto tiene como objetivo mejorar el desempefio energético de la planta
hidrodesulfuradora de naftas No.1 de la Refineria “Ing. Antonio Dovali Jaime”. Los
antecedentes de la planta indican un pobre desempefio del tren de
precalentamiento EA-401 debido a problemas mecanicos y también por depdsitos
sélidos tanto en la alimentacion como en el efluente.

Se realizd una descripcion breve de las secciones del proceso y se considera la
quimica de las reacciones, variables del proceso a controlar, asi como datos
estadisticos de las mismas. Con la informacion anterior se lleva a cabo la
simulacion del proceso en ASPEN HYSYS, seleccionando el modelo
termodinamico adecuado, a condiciones de disefio, condiciones reales de
operacion y a condiciones actuales con alimentacion maxima de nafta. De esta
forma se realiz6 un diagnostico de operacion de la planta.

La identificacion de la formacién de sales de amonio en el efluente fue necesaria
debido a que se deposita en los tubos de los intercambiadores de calor por lo que
se calculd el equilibrio quimico de estas sales para realizar su eliminacion de
manera efectiva.

Utilizando los resultados de las simulaciones realizadas en ASPEN HYSYS, se
efectué el analisis PINCH de la red de intercambio de calor reduciendo las
ineficiencias localizadas. Se identificé a los intercambiadores de calor EA-401
como el mayor punto de mejora energética y al calentador BA-403 como posible
integracion térmica. El calculo del indice de consumo energético muestra algunos
beneficios del proyecto.

En la ultima seccion se calculd el retorno de inversion considerando el cambio de
los intercambiadores de calor EA-401, resultando atractivo. Sin embargo la
integracion con el calentador BA-403 no es rentable, por lo que se recomienda
unicamente el cambio de los EA-401 por equipos de intercambio de calor
tradicionales de tubos y coraza, incrementando el area de transferencia de calor
efectiva.



ABSTRACT

The project aims to improve the energy performance of the gasoline Hidrodesulfuration Plant No.1
Refinery "Ing Jaime Antonio Dovali. " The history of the plant indicate a poor performance preheat
train EA-401 due to mechanical problems and solid deposits both in food and in the effluent.
We conducted a brief description of the sections of the process and is considered the chemical
reactions, process control variables and statistical data from them.

With the above information is carried out the simulation in ASPEN HYSYS process, selecting the
appropriate thermodynamic model to design conditions, actual conditions of operation and
maximum power current conditions with naphtha. In this way we made a diagnosis of plant
operation.

The identification of the formation of ammonium salts in the effluent was necessary because it is
deposited in the tube heat exchangers as calculated chemical equilibrium of these salts for disposal
effectively.

Using the results of simulations for ASPEN HYSYS, PINCH analysis was performed of the heat
exchange network inefficiencies reducing localized. Were identified heat exchangers EA-401 as the
highest point of the heater energy improvement and BA-403 as a possible heat integration. The
calculation of energy consumption index shows some benefits of the project.

In the last section was calculated return on investment considering the change of the heat
exchangers EA-401, attractive. However, the integration with the BA-403 heater is not profitable, so
it is recommended only change the EA-401 for heat exchange equipment traditional shell and
tubes, increasing the heat transfer area effectively.
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CAPITULO 1.
INTRODUCCION.

1.1 Objetivos del proyecto.

Mejorar el desempefio energético de la unidad Hidrodesulfuradora de gasolinas No. 1 de
le Refineria Ingeniero Antonio Dovali Jaime, reduciendo la carga térmica del calentador
BA-401, utilizando el calor disponible en el efluente del reactor DC-401. Localizar
ineficiencias en la red de intercambio de calor, ademas de analizar la posibilidad de llevar
a cabo alguna integracion térmica con la planta reformadora de gasolinas que reduzca el

consumo de combustibles y sistemas de enfriamiento.

El proyecto tiene también como objetivo ser util para el sistema nacional de refinerias en
procesos similares, de tal forma que sirva como guia en el diagnostico y mejora del

desempefio energético de las mismas.

1.2 Descripcion del desarrollo del proyecto.

La energia es fundamental en la economia industrial y el desarrollo reciente en el
mercado energético incluye incrementos en el precio de los combustibles, asi como el
efecto de los gases de combustion en los cambios climaticos (el CO, es un gas de efecto
invernadero), esto ha creado un nuevo enfoque en el manejo de la energia. Actualmente
las empresas que operan procesos industriales quimicos a nivel mundial, han dedicado
una gran atencion y recursos para reducir el impacto ambiental que ocasionan sus
operaciones, asi como incrementar sus beneficios a través de la reduccion en el consumo
de energia, agua y materias primas. El presente trabajo se enfoca en la planta
Hidrodesulfuradora de gasolinas No.1 de la Refineria “Ing. Antonio Dovali Jaime” de
Salina Cruz Oaxaca, teniendo como objetivo lograr una mejora de desempefo energético
que permita incrementar la rentabilidad y seguridad de las instalaciones objeto de
estudio.

Para cumplir con el objetivo propuesto se consideraron condiciones de operacién de los
afios 2008 y 2009, los cuales son representativos para evaluar el comportamiento de la

1



planta Hidrodesulfuradora de gasolinas. Se utilizé el simulador de procesos HYSYS de
Aspen plus para reproducir las condiciones de operacidon y obtener el perfil de
propiedades termodinamicas que permitieron realizar el analisis PINCH de la red de
intercambio existente. Se utiliza la metodologia PINCH debido a la simplicidad de sus
conceptos y, especialmente, a los excelentes resultados que se han obtenido en
numerosos proyectos alrededor del mundo [23]. Asi mismo se estudio la probabilidad de
llevar a cabo una integracion térmica con la unidad reformadora de gasolinas No. 1, ya

que son plantas adyacentes con productos similares.

El punto principal de mejora localizado, se ubica en el tren de precalentamiento de carga
de gasolina hacia el calentador BA-401, en el cual se observa intercambio de calor
deficiente que provoca mayor severidad en la operacién del calentador y un consumo de
combustibles sustancialmente superior al requerido para este proceso: la causa principal
es la operacion ineficiente de los equipos EA-401 a/b/c/d que presentan baja
transferencia de calor debido a problemas mecanicos en sus internos. Por lo anterior se
realiza el disefio preliminar de los intercambiadores de calor de carga al BA-401,
utilizando el programa “Disefio y Evaluacion de intercambiadores de calor” de Aspen
Tech, seleccionando intercambiadores de calor de tubos y coraza por la mayor facilidad
de limpieza y adaptacion a este proceso. En este punto fue necesario efectuar un calculo
de equilibrio quimico para conocer la temperatura de formacion de las sales de amonio
en el efluente del reactor DC-401 que intercambia calor con la gasolina de carga, con la
finalidad de evitar que estas se depositen en los tubos de los intercambiadores vy
conduzcan a un incremento del ensuciamiento en detrimento de la transferencia de calor.

Utilizando la simulacion de la planta, se calcula el ahorro energético al incrementar la
temperatura de salida del tren de intercambio de calor y la inherente reduccion de
consumo de combustibles. Al final del proyecto se lleva a cabo un calculo del retorno de
inversion que permite observar la factibilidad del mismo, considerando los gastos que se
generan por adquisicién e instalacion de equipos y los beneficios de la inversion.



CAPITULO 2.
ANTECEDENTES.

2.1Proceso de Hidrodesulfuraciéon y su problematica.

La unidad hidrodesulfuradora de gasolinas No.1 (U-400 1) de la Refineria “Ing. Antonio
Dovali Jaime”, fue disefiada por el Instituto Mexicano del Petroleo en el afio 1978. Esta
unidad con una capacidad de procesamiento de 25,000 bpd de gasolina primaria
estabilizada fue redisefiada en 1997 con ingenieria basica del Instituto Mexicano del
Petrdleo y desarrollada por la compania Mecanica de la Pefia, para preparar la carga a la
planta isomerizadora de pentanos; el disefio original contemplaba la produccion de
20,000 bpd de gasolina desulfurada para alimentar a la unidad reformadora de gasolinas

No.1 (U-500 1), teniendo como producto secundario isohexanos [16].

Dentro de las modificaciones a la unidad se contempld la instalacion de un
intercambiador de calor de placas de alta eficiencia marca Packinox que permitiera
incrementar la carga a la unidad a 28,500 bpd para mantener los 20,000 bpd de gasolina
desulfurada para la planta reformadora y obtener el volumen de pentanos y hexanos
requeridos para la planta isomerizadora. En la seccién de fraccionamiento se convirti6 la
unica torre de destilacion existente DA-401 dehexanizadora a torre depentanizadora y se
adicioné una columna debutanizadora completa DA-402 con sus equipos auxiliares
(condensadores, acumuladores, bombas de fondo y domo, etc.), con la finalidad de
eliminar el acido sulfhidrico que se forma en la reaccién de hidrodesulfuracion y extraer

los butanos del producto [16].

Los intercambiadores de placas tienen una eficiencia de transferencia de calor muy alta,
sin embargo presentan la desventaja de tener baja flexibilidad de mantenimiento para
limpieza y baja resistencia mecanica, por lo que no pueden estar expuestos a altas
caidas de presion. Desde la puesta en operacion del Packinox se presentaron diversos

problemas como:



e Obstruccion por el lado de la carga con cascarillas del sistema.
e Obstruccion por precipitacién de sales de amonio por el lado efluente.

¢ Incrustacién con gomas por arrastre de inhibidor de corrosion en la carga.

Debido a la problematica anterior, la eficiencia de los equipos de intercambio y la
operacion continua de la unidad se vieron severamente afectados por los paros continuos
para limpieza de estos equipos (cada 3 meses), al mismo tiempo la severidad requerida
para el calentador BA-401 aumentd, por la baja transferencia de calor del tren de

precalentamiento, provocando danos a los serpentines del calentador.

En el afno 2004 se cambia el Packinox por un tren de intercambio de calor de tubos
trenzados de 2 pasos en tubos y 2 pasos por coraza (2 equipos en serie y 2 en paralelo)
por dafios mecanicos del EA-401, sin embargo estos equipos que iniciaron su operacion
de forma adecuada, fueron perdiendo eficiencia en la transferencia de calor debido al
rapido ensuciamiento por el lado de la carga principalmente. Actualmente el tren de
precalentamiento presenta graves problemas de intercambio de calor que conducen a una
reduccion de carga a la unidad y alta severidad en el calentador BA-401. Al mismo tiempo
esto impacta al desempefio energético de la unidad, asi como a la baja utilizacion de las
plantas reformadora de gasolinas No.1 e isomerizadora de pentanos, repercutiendo en el

estado de resultados de la Refineria.

Los analisis de laboratorio de los depdsitos encontrados en el tren de precalentamiento
indican que por el lado de la carga el mayor contenido es sulfuro de fierro y por el lado
efluente se tienen sales de amonio, por lo que es importante considerar estos

contaminantes que reducen la eficiencia de transferencia de calor en los equipos.

Por lo anteriormente expuesto se encuentra un punto de mejora en el tren de
precalentamiento de la unidad Hidrodesulfuradora de gasolinas por su baja transferencia

de calor y una tasa interna de retorno bastante aceptable.



2.2

2.3

Formacién de sélidos en el tren de precalentamiento lado carga.

La formacion de solidos es inherente, en su mayor proporcion, a la reaccion de los
compuestos de azufre presentes en la gasolina primaria estabilizada con el fierro
presente en la metalografia de tuberias y accesorios con los que tiene contacto el
producto. El lugar en donde se tiene mayor posibilidad de formacion de compuestos de
sulfuro de fierro, es en los tanques de almacenamiento debido al tiempo de residencia de
la gasolina primaria en los mismos, aunado a la falta de limpieza y al deterioro del
recubrimiento interno de los tanques. Lo anterior provoca que el FeS en forma de
cascarilla y de particulas coloidales, se transfieran a la unidad Hidrodesulfuradora de
gasolinas, en donde los filtros de carga retienen las particulas con tamafos mayores a
100 micrones, sin embargo las particulas coloidales mas pequefas llegan a los equipos
de intercambio en donde se depositan ocasionando incrustacion y pérdida de area de

transferencia de calor.

Formacion de sales en el efluente del reactor DC-401.

Las reacciones de denitrificacién y de decloraciéon que se llevan a cabo en el reactor
producen NHs y HCI en forma de gas, los cuales en presencia de H,S reaccionan
formando NH4HS y NH4Cl en estado gaseoso. Estos compuestos presentes en el
efluente, al irse enfriando hasta la salida hacia los separadores, tienden a cristalizar en
algun punto de su recorrido, por lo que es necesario considerar el equilibrio quimico para
la formacién de estas sales, ya que su presencia provoca depdsitos y corrosion en los

equipos que reducen la transferencia de calor y degradan la resistencia de los equipos.



CAPITULO 3.
DESCRIPCION DEL PROCESO.

3.1 Descripcién general del proceso de Hidrodesulfuracién.

La hidrodesulfuracién es el proceso de refinacion catalitica que utiliza un catalizador
selectivo, en combinacion con una corriente rica en hidrégeno, para descomponer los
compuestos de azufre, oxigeno, nitrégeno, cloruros y compuestos metalicos, asi como
saturar las olefinas presentes en las gasolinas. Adicionalmente, los metales se eliminan
por fijacion de los mismos sobre la superficie del catalizador. También se elimina agua
obteniéndose un producto seco y libre de impurezas. Todas estas mejoras en la gasolina

se logran con baja pérdida del producto [15].

La eliminacion de los componentes contaminantes de la gasolina obedece a un doble
propodsito. En primer lugar, reducir su presencia en la gasolina producto de la refineria vy,
adicionalmente, evitar que estos compuestos lleguen a la planta reformadora donde

envenenarian a los catalizadores de la misma.

En la Figura 1 se muestra el diagrama de proceso simplificado de la planta. La carga se
mezcla con una corriente rica en hidrégeno proveniente de la planta reformadora de
gasolinas, vaporizandose en el tren de precalentamiento EA-401 y posteriormente se
lleva a la temperatura de reaccion en el calentador BA-401. La hidrogenacién se lleva a

cabo a través de un lecho fijo de catalizador cuyos principios activos son Co-Mo [15].

La carga caliente llega al reactor DC-401 en donde se llevan a cabo las reacciones de:

e Saturacion de olefinas con produccién de parafinas y naftenos.

e Hidrogenacion de los compuestos de azufre con produccion de parafinas y H2S.

e Hidrogenacion de compuestos de nitrdgeno con produccion de parafinas y
amoniaco.

¢ Eliminacién de oxigeno con produccién de hidrocarburos y agua.



Figura 1. Diagrama de flujo simplificado. Planta Hidrodesulfuradora de Naftas.



3.2

Las tres primeras reacciones son altamente exotérmicas. La hidrogenacién se lleva a
cabo en el reactor a condiciones aproximadas de presion y temperatura de 50 kg/cm? y
295 °C. El efluente del reactor se enfria y una parte del mismo se condensa formando 2
fases (una liquida y otra gaseosa). La separacion de fases se realiza en el separador de
productos del reactor, de donde el gas rico en hidrégeno se recircula hacia la carga
liquida y el excedente se envia como gas amargo a la planta de tratamiento de DEA. El
liquido se envia a la seccidn de estabilizacion y fraccionamiento. De esta seccion se

obtendran como productos las corrientes siguientes [16]:

Gas amargo.

Nafta hidrotratada ( gasolina dulce ).

Pentanos y hexanos.
L. P.G.

La nafta hidrotratada constituye la carga a la planta reformadora de gasolinas y es el
producto principal de esta planta. La corriente de pentanos y hexanos se envian a la
planta isomerizadora de gasolinas en donde se obtiene un producto de mayor valor al

incrementar en este proceso el indice de octano en la gasolina isomerizada.

Quimica del proceso.

La gasolina primaria de carga a la unidad contiene cantidades variables de compuestos
contaminantes, que de no ser eliminados disminuiran la capacidad del catalizador de

reformacion.

En esta unidad los compuestos contaminantes de la carga se descomponen para formar

hidrocarburos puros y compuestos que pueden ser facilmente eliminados del producto.

A continuacion se presentan algunas de las reacciones por medio de las cuales se

efectua la descomposiciéon de los compuestos contaminantes y la saturacion de olefinas.

3.2.1 Reacciones de hidrodesulfuracion.



El azufre se encuentra en la alimentacién principalmente como mercaptanos, sulfuros,
disulfuros, polisulfuros y tiofenos. Los primeros componentes son predominantes de la
gasolina primaria y son facilmente convertidos a sulfuro de hidrégeno por reacciones
tales como:

CH,— CH,—CH,— CH,—CH,—SH + H, -  (.H, + H,S
Pentil-mercaptano Pentano

De los compuestos de azufre los tiofenos son los mas dificiles de eliminar. Generalmente
se ha estimado que un contenido residual de azufre cercano a 1.0 ppm es adecuado para
qgue se conserve una buena actividad del catalizador de reformacion [16].

3.2.2 Reacciones de hidrodenitrificacion.

En productos de petroleo el nitrbgeno se encuentra principalmente en compuestos
heterociclicos, siendo por esto mas dificil la hidrodenitrificacién que la hidrodesulfuracion.
Los compuestos de nitrégeno inhiben la muy importante funcién acida del catalizador de
reformacioén por lo que es necesaria su eliminacion [16].

Las reacciones tipicas para la eliminacién de nitrogeno son:

C.H.N + 5H, = C.H, + NH,
Piridina Pentano

3.2.3 Reacciones de descomposicion de compuestos oxigenados.

El oxigeno se encuentra disuelto o contenido en compuestos heterociclicos de azufre o
nitrogeno o en forma de peroxidos o compuestos fendlicos. Estos compuestos se
transforman en agua e hidrocarburos.

C.HOH + H, — C.H, + H,O

Fenol Benceno



3.2.4 Eliminacién de arsénico y compuestos metalicos.

El platino de los catalizadores de reformacion tiene una fuerte afinidad por estos metales
y los catalizadores resultan completamente desactivados por ellos, por lo tanto es

imprescindible eliminarlos en el proceso de hidrodesulfuracién previo al de reformacién.

Durante la desulfuracion de los compuestos metalicos (arsénico, plomo, cobre o niquel)
se descomponen de manera similar a los mencionados anteriormente, también con
formacion de hidrocarburos puros. La diferencia en estas reacciones consiste en que el
metal contaminante se deposita sobre el catalizador uniéndose con los compuestos

metalicos empleados en la fabricacion del mismo.

El contenido de arsénico, plomo y otros compuestos metalicos no debe ser mayor de 1

ppb (parte por billén) para fines de reformacion [16].

3.2.5 Saturacion de olefinas.

Los compuestos olefinicos son compuestos no saturados, los cuales bajo las condiciones
de operacion del proceso de reformacion pueden producir depdsitos importantes de
carbén sobre el catalizador y en los tubos del calentador. Las olefinas son convertidas a

parafinas en el reactor de hidrodesulfuracion.

CH,=CH —CH,—CH,—CH,—CH,—CH; + H, - C,Hyg

1-hepteno n-heptano
Las reacciones que se llevan a cabo en el proceso de hidrodesulfuracion son

generalmente exotérmicas. Sin embargo la saturacién de olefinas y la descomposicion de

compuestos nitrogenados son las que liberan mayor cantidad de calor [10].
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Ecuaciones AH@700K Log10K
Kcal/mol @500K @700K
C2oHsSH - CoHg + HoS -16.77 7.06 5.01
C2H5SCyHs - 2C3Hg + HoS -27.99 18.52 9.11
CsHsN + 5Hy - CsHiz + NH3 -93.90 16.97 6.30
C4He + 2Hy - C4Hqg -65.25 14.54 6.9

3.2.6 Otras reacciones.

Todas las reacciones que ocurren en el proceso de hidrodesulfuracion consumen
hidrogeno. En corrientes procedentes de procesos de desintegracion, las olefinas son los
mayores consumidores de hidrogeno debido a sus altas concentraciones, de igual forma
los compuestos de azufre de estos cortes consumen cantidades apreciables de

hidrogeno.

Los compuestos de silicio (componentes de aditivos antiespumantes) también se retienen

en el catalizador cuando estan presentes.

Los cloruros son muy dafinos para los catalizadores constituidos por platino sobre base
alumina. Cuando su contenido es considerable estos se desdoblan con formacion de
acido clorhidrico que llega a otras etapas del proceso causando problemas de corrosion
y, Si se combina con la presencia de amoniaco, da lugar a la formacién de cloruro de

amonio que puede precipitar en los equipos subsecuentes al reactor [16].

C.H;N + 5H, - C.Hy, + NH,
CH,— CH,—CH,— CH,—CH,—SH + H, = C.Hy, + H,S
CH,— CH,— CH,— CH,— CH,— Cl + H, — C:Hy,, + H Cl
NH, + H,S = NH,HS
NH, + HCI - NH,CI
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3.3

Variables de proceso a controlar.

3.3.1 Temperatura.

Incrementando la temperatura se aumenta la rapidez de las reacciones con hidrégeno,
sin embargo, también se incrementa el depdsito de carbdn sobre el catalizador. Por lo
tanto, es necesario encontrar un balance entre la vida de servicio del catalizador y una
hidrogenacion adecuada. De hecho se debe fijar la temperatura minima que permita los
niveles requeridos de hidrotratamiento de la carga, esta temperatura se encuentra en un
rango de 260 a 310 °C.

3.3.2 Presion.

La presion se mantiene normalmente al maximo nivel permisible, de acuerdo con la
presion de diseno del equipo. Esta presion elevada tiene un efecto favorable al limitar el
depdsito de carbon (debido al incremento en la presion parcial del hidrégeno) y favorece

la hidrogenacion de los compuestos de azufre y nitrogeno.

3.3.3 Termodinamica de las reacciones.

Debido a la naturaleza exotérmica de las reacciones de hidrodesulfuracion,
hidrodenitrificacion y saturacion de olefinas, la termodinamica de las reacciones favorece
el proceso ya que se presenta un aumento de temperatura en el reactor y por lo tanto la
rapidez de las reacciones también se ven favorecidas. El aumento de temperatura es
directamente proporcional a la concentracion de olefinas, azufre y nitrégeno en la carga.

3.3.3 Relacion espacio-velocidad.

La relacion espacio-velocidad indica el volumen por hora de carga por volumen de
catalizador en el reactor y representa un indicador de la severidad de operacion. Mientras
mas pequefia sea esta relacion, mayor sera la severidad. Una relacion espacio-velocidad
baja incrementa el grado de reaccién. Como el volumen de catalizador es fijo, el espacio-
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3.4

velocidad puede variar unicamente mediante cambios en el flujo de alimentacion de la
carga. Una disminucién del flujo de alimentacion permite una reduccion de la temperatura
en el reactor, mientras un aumento en el flujo de alimentacion requiere mayor

temperatura de reaccién para obtener la misma calidad en el producto.
3.3.4 Relacion molecular hidrégeno-hidrocarburos.

Esta relacion se define por el numero de moles de hidrégeno entre el numero de moles
de hidrocarburos en la carga al reactor. Mientras mayor sea esta relacion- menor sera el
deposito de carbon; de aqui que una alta relacion de hidrégeno conduce a una mejor
hidrogenacién de la carga.

Del volumen total de hidrégeno que se introduce a la seccidn de reaccién, solo se
consume una pequefa parte que es la requerida para las reacciones de hidrogenacion; la
mayor cantidad pasa a través del reactor sin cambio y permite una presion parcial de
hidrégeno elevada.

Descripcion general de la planta.

Para la descripcion de la unidad Hidrodesulfuradora de gasolinas se consideran las
siguientes secciones: precalentamiento de carga y reaccidon, compresion, estabilizacion y

fraccionamiento.
3.4.1 Seccion de precalentamiento de carga y reaccion.

La alimentacion de gasolina debutanizada proveniente de la planta combinada, se recibe
en el tanque acumulador FA-401, pasando por los filtros Helland para retener las
particulas sdlidas que contiene la carga. El recipiente opera a una temperatura de 38°C,
que es la temperatura a la cual se recibe la carga y a una presion de 2.1 kg/cm2 man, la
cual es controlada mediante el PIC-401 que en rango dividido acciona la valvula para
admitir gas combustible cuando la presién tiende a bajar o direcciona el exceso de

presién al desfogue [16].
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Del tanque FA-401 la carga es enviada por medio de las bombas de alimentacion GA-
401R a una presién de 66 kg/cm? man a precalentarse en un banco de intercambiadores
de calor de tubos trenzados EA-401 a/b/c/d, previa inyeccién de hidrégeno proveniente
del compresor de recirculacion de hidrogeno GB-401. El flujo a este precalentador es
controlado mediante FRC-403 y FR-404. A cada uno de estos flujos y después de sus
respectivas valvulas de control, se le une las corrientes de hidrogeno reguladas
manualmente con valvulas de globo de acuerdo a la indicacion de flujo. Los flujos ya
mezclados con hidrégeno pasan a través de los EA-401, los cuales utilizan el efluente del

reactor para precalentar la carga de 50°C a 255°C.
3.4.2 Calentador BA-401.

La carga que a estas condiciones se encuentra totalmente vaporizada, pasa al calentador
a fuego directo BA-401 con objeto de suministrarle el calor requerido para el proceso
hasta alcanzar la temperatura de reaccidon necesaria que es aproximadamente 295°C. A
la entrada en cada cabezal de serpentines se tienen mandmetros e indicadores de
temperatura con puntos de consola. Esta instrumentacion permite detectar anomalias de
temperatura o flujos en cada serpentin. El control de temperatura del calentador se lleva
a cabo mediante el TRC-406 instalado en la salida del mismo, la sefal de este

instrumento se dirige hacia el controlador de presion del combustible que se elija [16].
3.4.3 Reactor DC-401.

La mezcla de gasolina e hidrogeno que sale del calentador de carga BA-401 a una
temperatura aproximada de 295°C y a una presién de 55 kg/cm? man, entra al reactor
DC-401 en donde se llevan a cabo las reacciones descritas en la seccion de quimica del
proceso. El reactor contiene 43 ton de catalizador soportado sobre un lecho de esferas de
alumina, sobre el catalizador se encuentra colocada una placa de canastas de
distribucion para lograr que la carga se distribuya de manera uniforme a través del

catalizador en el reactor [16].
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La relacion espacio-velocidad para este reactor es de 4.19, es decir:

) metras clibicos de carga fhr —
LHSV = ,1, : =419 hr
metros ciibicos de catalizador

La base para calcular el valor del LHSV es la siguiente:

136 ton/hr de carga con una densidad de 0.647 g/cm®.

43 ton de catalizador con una densidad de 0.858 g/cm®.
Mientras menor sea el espacio velocidad, el grado de reaccion se incrementara.

El reactor cuenta con un indicador de presion en la linea de descarga en relacion con el
indicador de presion en la linea de entrada se puede conocer la caida de presion a través
del reactor. En la medida que se incremente la caida de presion, sera una indicacion del
grado de carbonizacién que puede tener el catalizador. La diferencial de temperatura del
reactor es funcion del tipo de carga y de la concentracidn de contaminantes que
contenga, por lo tanto, es recomendable alimentar la carga al reactor a la temperatura
minima a la cual el catalizador este activado para llevar a cabo las reacciones de
hidrotratamiento. Solo sera necesario aumentar la temperatura de carga al reactor si los
productos no alcanzan la especificacion deseada o si el catalizador presenta menos
actividad por envejecimiento o por carbonizacion. Operando el reactor a la temperatura

minima permisible, se lograra una vida mayor del catalizador.

La temperatura de operacion del reactor influye sobre las reacciones que se llevan acabo,
siendo diferente el efecto sobre cada tipo de reaccién. Algunos compuestos de azufre se
descomponen a temperaturas tan bajas como 260 °C; el grado y la rapidez de la
desulfuracion se incrementa marcadamente cuando aumenta la temperatura a 340°C. La
saturacién de olefinas sigue un comportamiento similar al de desulfuracion, con la
diferencia de que el incremento en la velocidad de reaccion se logra a temperaturas un

pOCO mayores.
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Todas las reacciones de hidrotratamiento dependen del hidrégeno presente, siendo mas
efectivas cuando la presién parcial del hidrégeno es mayor. El hidrogeno requerido para
la hidrodesulfuracion es proporcionado por la planta reformadora de naftas, regulando el

flujo del mismo de acuerdo a los requerimientos de la unidad.

El efluente del reactor pasa por el lado tubos del precalentador de carga EA-401 y por el
lado coraza del banco de enfriadores EA-402 a/b hasta llegar al tanque separador de alta
presion FA-404. De esta manera el efluente del reactor se ha enfriado de 302°C a 52°C.
La fase gaseosa del separador pasa a un separador de baja presion que evita el paso de
liquidos a la succion del compresor GB-401, el cual recircula hidrogeno e hidrocarburos
ligeros hacia la carga de gasolina. La fase liquida se envia a la seccion de estabilizacion

y fraccionamiento a control de nivel del separador de alta presiéon FA-404 [16].
3.4.4 Seccién de compresion.
El compresor de recirculacion de hidrogeno GB-401, esta disefiado para manejar el 120%

de flujo normal con objeto de cubrir las variaciones durante la operacion de la planta. Las

condiciones de operacién el compresor son:

Succiéon Descarga
Parametro normal maxima normal maxima
Flujo m°std/dia 1593940 1912784 1593940 1912784
Presién kg/cm? abs 51.3 51.3 62.3 65.8
Temperatura °C 51.6 51.6
Peso molecular 4.98 9.38

El compresor esta protegido contra alta temperatura en chumaceras, vibracién axial y/o
radial, sobre velocidad, baja presion diferencial en aceite a chumaceras, falla de aire de
instrumentos y alta temperatura en la descarga. Por otro lado, para asegurar la
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estabilidad de la maquina en situaciones de bajo flujo, cuenta con un sistema de
proteccion “anti surge” que recircula gas de la descarga a la succién a través de una
valvula automatica accionada por el indicador controlador de flujo FIC-411 instalado en el
tablero local del compresor. EI compresor se encuentra protegido, contra la entrada de
liquidos, por el separador de baja presion FA-402, en el cual esta instalado un detector de

alto nivel que envia senal de paro al compresor por nivel excesivo de liquidos [16].

3.4.5 Seccion de estabilizaciéon y fraccionamiento.

La finalidad de esta seccién es la preparacién de la carga a la planta isomerizadora de
pentanos-hexanos y en gran medida preparar la carga a la planta reformadora de naftas,
ambas corrientes son obtenidas en la torre dehexanizadora DA-401. Para lograr esto es
necesario debutanizar la carga en la torre DA-402 en la que se obtiene LPG como
destilado liquido, estabilizando asi la carga a la torre DA-401 que se obtiene del fondo de
la torre DA-402.

El objetivo de la torre DA-401 es efectuar la separacion de pentanos y hexanos por el
domo, enviandolos posteriormente como carga a la isomerizadora de gasolinas. Por el
fondo de la torre se obtiene gasolina desulfurada que sirve de carga a la planta
reformadora de naftas en donde se incrementara el octano de la misma por medio de la

reformacion catalitica.

En cuanto a la corriente de pentanos y hexanos que se envian a la planta de
isomerizacion, es importante para un adecuado desempefio del proceso de
isomerizacion, que se evite el envio de olefinas, compuestos ciclicos y n-heptano (+),

cumpliendo con las siguientes especificaciones:

Benceno 2% peso max.
Ciclohexano 2% peso max.
n-heptano + 2% peso max.
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La importancia del cumplimiento de las especificaciones en la alimentacion a la planta de
isomerizacion reside en que los componentes mencionados causan disminucioén en la
eficiencia de este proceso. Aun cuando la posibilidad de que se presenten olefinas en los
pentanos es casi nula, es importante limitar su contenido debido a su efecto desactivante

sobre el catalizador de isomerizacion.

Por otro lado, los compuestos ciclicos se adsorben sobre el catalizador y en
consecuencia reducen los sitios activos disponibles para la isomerizacion de parafinas,
por lo que son indeseables en los pentanos y hexanos. De igual forma, los hidrocarburos
ciclicos insaturados consumen cantidades considerables de hidrogeno que afectan la
eficiencia de isomerizaciéon. Por ejemplo, el benceno se hidrogena rapidamente a
ciclohexano, con el consecuente efecto de los hidrocarburos ciclicos insaturados
descritos anteriormente. Asi mismo, es recomendable limitar el contenido de heptanos y
mas pesados en la carga a isomerizacidon ya que se hidrodesintegran facilmente a
propano y butanos e incluso los compuestos de este peso molecular que no se
desintegran, se isomerizaran a productos con indice de octano menor al de los isbmeros
de pentano y hexano, reduciendo el indice de octano del producto final.

La carga a la planta isomerizadora debe estar libre de azufre, agua y compuestos
oxigenados. El azufre disminuye el rendimiento de isomerizacion ademas que desactiva
temporalmente el catalizador. Por lo que respecta al agua y compuestos oxigenados,
estos causan desactivacion permanente del catalizador de isomerizacion.

Por otro lado, la gasolina dehexanizada que se envia a la planta reformadora debe
cumplir con las siguientes especificaciones:

Componente Concentracion maxima
Agua 5.0 ppm (en peso)
Azufre 0.5 ppm (en peso)

Nitrégeno 0.5 ppm (en peso)

Las especificaciones de la carga a la reformadora de naftas tiene como objetivo evitar el
envenenamiento del catalizador, por lo que debe establecerse un estricto cumplimiento

de las mismas.
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De acuerdo a lo anterior, el fraccionamiento en la torre DA-401 debe realizarse de tal
forma que se pueda mantener el benceno y los precursores de aromaticos en la carga a
reformacién hasta donde el contenido de aromaticos en la mezcla de gasolinas

terminadas lo permita.

La fase liquida, que procede del separador de alta presion FA-404 y del separador de
baja presion FA-402, se envia a la seccidn de estabilizacion y fraccionamiento,
calentandose previamente en los intercambiadores de calor EA-404 a/b/c/d el cual utiliza
la corriente de fondos de la torre DA-401, en estos intercambiadores la corriente se

calienta y entra a la torre debutanizadora DA-402 en el plato 15 a 123°C y 14 kg/cm? [16].
3.4.5.1 Torre debutanizadora DA-402.

La funcién de la torre consiste en estabilizar las naftas separando los hidrocarburos
ligeros y butanos, para lo cual cuenta con 28 platos tipo valvula ( del 1 al 14 de dos pasos
y del 15 al 28 de cuatro pasos ). La torre opera en el domo a una presién de 14.2 kg/cm?

y 110°C de temperatura y 14.5 kg/cm? y 219°C en el fondo.

El calor necesario para llevar a cabo la separacion, es suministrado al fondo de la torre
por medio del rehervidor a fuego directo BA-403. Este calentador proporciona 11.8
millones de kcal/hr elevando la temperatura de 219°C a 238°C, produciendo una

vaporizacion aproximada de 60% en la corriente de fondo que se recircula a la torre.

Los vapores del domo de la torre DA-402 se condensan en los EA-408 a/b recibiéndose
en el acumulador de reflujo FA-408 que opera a 14.2 kg/cmz. La presion de este
recipiente se controla mediante el PIC-434 que envia hidrocarburos ligeros y H,S a la
planta de tratamiento de gases amargos.

La fase liquida del acumulador se divide en dos corrientes; una parte se utiliza como

reflujo al plato No. 1 de la torre para control de temperatura en el domo, utilizando para
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esto las bombas GA-408/R. la otra parte se envia por medio de las bombas GA-409/R,

previo enfriamiento hacia la planta de tratamiento de DEA.

El producto de fondo de la debutanizadora se envia por diferencia de presion, a control

de nivel del fondo de la torre, hacia la torre dehexanizadora DA-401 [16].
3.4.5.2 Torre dehexanizadora.

El producto de la torre debutanizadora, vaporizada parcialmente por la reduccion de
presidon a través del LIC-419, se alimenta al plato No. 11 de la torre dehexanizadora. La
torre cuenta con 29 platos tipo valvula y tiene como funcidon separar los pentanos y
hexanos de la gasolina desulfurada que se alimenta como carga a la planta reformadora,
la cual debe estar constituida por heptanos y mas pesados. Las condiciones de operacion
de la torre son 93°C y 5.1 kg/cm? en el domo y 198°C y 5.3 kg/cm? en el fondo. El calor
necesario para llevar a cabo la separacion se suministra al fondo de la torre por medio del
rehervidor a fuego directo BA-402. Este calentador mantiene la temperatura del fondo en
210°C aproximadamente con una vaporizacion parcial en la corriente que recircula al

fondo de la torre.

Los vapores del domo de la dehexanizadora DA-401 se condensan en los EA-403 a/b,
recibiéndose a 55°C en el acumulador de reflujo FA-403. La fase liquida del acumulador
se divide en dos corrientes; una parte se utiliza como reflujo al plato No. 1 de la torre con
las bombas GA-403/R, el control del reflujo se realiza en cascada con el control indicador
de temperatura del plato No. 6. La otra parte se envia por medio de las bombas GA-
402/R a control de nivel del FA-403 hacia la planta isomerizadora, previo enfriamiento a
40°C.

Los fondos de la torre dehexanizadora se envian por medio de las bombas GA-405/R al
acumulador de fondos FA-407, previo intercambio de calor en los EA-404 a/b/c/d con la
carga a la torre DA-402. Del acumulador se envia la gasolina desulfurada como carga a

la planta reformadora de gasolinas y el excedente a tanques de almacenamiento [16].
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3.5 Calidad de cargas y productos.

3.5.1 Calidad de cargas y productos de disefo.

La tabla 1 indica la calidad de la carga y productos de la planta de acuerdo al disefio. Los

porcentajes de los componentes estan en %mol [16].

TABLA 1.- Calidad de carga y productos de diseno.

Carga a la planta Productos
Componente | Nafta Hidrégeno Gas LPG a | Pentanos |Nafta
amarga de amargo L.B hexanos [dulce
Reformador
a
Hidrogeno 79.43 14.056 0.307
H.S 2.485 1.176
Metano 6.76 16.899 1.718
Etano 6.31 19.906 6.988
Propano 3.95 11.423 | 10.247 0.005
i-Butano 0.92 9.925 18.267 0.35
n-Butano 1.1 24997 | 59.718 3.806
i-Pentano 6.233 0.5 0.213 1.009 21.204 0.012
n-Pentano 13.8 0.27 0.096 0.566 46.77 0.14
i-Hexano 9.606 0.41 0.002 16.99 6.679
Cstpesados | 70.359 0.65 0.001 10.874 93.169
100 100.3 100 99.999 99.999 100
Azufre ppm 650 0.5 0.5
Kmol/hr 1341.2 190.8 55.56 36.592 | 373.912 | 925.933
Ka/hr 136005 1658 1966 1967 28219 103142
P. M. 101.616 8.709 35.383 | 53.767 75.472 111.393
BPD @15°C | 28534 531 6693.1 20917.5
MMSCF 1.116
Temp °C 38.1 115.6 55 37.7 70.9 149.3
Presion 2.4 62.9 15.34 20.966 4.8 2.18
kg/cm?
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Densidad 0.647 0.016 0.024 0.54 0.599 0.665
gl/cc
°APl 15.5 64.941 528.483 | 171.221 | 121.256 90.62 58.426

3.5.2 Calidad de cargas y productos actuales.

Las graficas 1 al 4 muestran la calidad de la carga y productos de la unidad

Hidrodesulfuradora de gasolinas en el 2009.

GRAFICA 1. Temperatura de Destilacién D-86 en la gasolina de carga.

Los graficos 1 y 2 representan valores estadisticos de la destilacion D-86 en la gasolina
de carga y gasolina dulce producto, la temperatura inicial de ebullicién y la destilacion al
50% en ambas gasolinas al final del periodo indican una ligera tendencia a componentes
menos pesados, lo que influirda en las condiciones de operacion de las torres de

separacion.

La temperatura inicial de ebullicion se mantiene practicamente en un intervalo de 38-40°C

en la gasolina de carga y de 88-92°C en la gasolina dulce.
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GRAFICA 2. Destilaciéon D-86 en la gasolina hidrotratada.

GRAFICA 3. Pureza del Hidrégeno de recirculacion.
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3.6

La pureza y peso molecular del hidrégeno de recirculacion, representada en la grafica 3,
muestra variaciones de reduccion en la pureza del mismo y aumento del peso molecular.
Lo anterior se debe principalmente a una separacién deficiente de los hidrocarburos

mezclados con el hidrégeno a la salida de los enfriadores EA-402 a/b.

GRAFICA 4. Contenido de Azufre en la gasolina de carga y producto.

El contenido de azufre en la carga permanece en un intervalo de 600 a 700 ppm como lo
muestra la grafica 4, por otro lado el producto presenta valores inferiores a 0.5 ppm y los
puntos que sobrepasan la especificacion se deben a periodos de paro y arranque,

mostrando una operacion de hidrodesulfuracién confiable de la planta.

Historial estadistico de las variables de proceso a controlar.

Las graficas 5 al 10 muestran la tendencia de las variables de proceso mas relevantes en

el 2009 para la unidad Hidrodesulfuradora de gasolinas.
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GRAFICA 5. Temperatura de salida de los intercambiadores de calor EA-401.

La grafica 5 muestra la temperatura de salida por el lado carga y lado efluente del tren de
precalentamiento EA-401 a/b/c/d. Como puede observase, existe mayor transferencia de
calor por el lado de carga en los EA-401 c/d que en los EA-401 a/b, sin embargo por el
lado efluente la Temperatura de salida es practicamente igual. Esto ultimo se debe a que
existe flujo preferencial en el efluente debido a la caida de presidén existente en los
intercambiadores de calor.

Se detectan de igual forma algunos paros en la operacion de los equipos, por ejemplo, en
el mes de Enero se realizé limpieza superficial de los intercambiadores, al reanudar la
operacion de los mismos se nota un aumento en la temperatura de salida de la carga y
reduccion de temperatura en la salida del efluente, cuestion que mejora el desempefo
energético de la planta; sin embargo siguiendo la grafica desde el mes de Enero hasta
mediados de Abril, es evidente como se va reduciendo en forma gradual la eficiencia en
la transferencia de calor y al término de este periodo se hace necesario un nuevo paro
para efectos de limpieza con resultados similares. En el mes de junio se tiene un paro
prolongado para reparacion de la planta y limpieza detallada del tren de intercambio con
mejores resultados que en la limpieza superficial de los paros cortos, sin embargo el
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comportamiento posterior es similar, resultando necesaria la limpieza peridédica de los

equipos (aproximadamente cada 3 meses).
Es importante destacar que aun en las mejores condiciones de transferencia de calor de

los EA-401 a/b/c/d, la salida de estos no logra alcanzar la diferencial de temperatura de
disefio de 205°C, lo cual equivale a tener temperaturas de salida en la carga de 253 a
255 °C y de 101 a 103°C en el efluente; por otro lado, los valores reales en estas

corriente fluctuan entre 180-220°C en la carga y 140-160°C en el efluente.

La diferencial de temperatura en la salida lado coraza (carga) entre los equipos EA-401
a/b y EA-401 c/d se debe principalmente a problemas mecanicos de los equipos que

provocan canalizacidn de la corriente de carga en el interior de los mismos.

La gréafica 6 representa la temperatura de entrada al calentador BA-401 y la diferencial de
temperatura en el mismo, el promedio de temperatura de entrada se encuentra entre 190
a 210°C en todo el ano y la diferencial de 80 a 90°C. Esta ultima esta dentro del intervalo
de disefio que es 98°C, sin embargo existe oportunidad para disminuir el consumo de
combustibles en el calentador al aumentar la temperatura de entrada al mismo y en

consecuencia disminuyendo su diferencial de temperatura entre la entrada y salida.

GRAFICA 6. Temperatura de alimentacién al BA-401 y AT del calentador.

26



Las graficas 7 y 8 muestran las temperaturas de carga, fondo y la salida de los
calentadores de las torres debutanizadora DA-402 y dehexanizadora D-401. La tendencia

del afio 2009 indica condiciones de temperatura estables.

GRAFICA 7. Temperaturas en la torre debutanizadora DA-402.

GRAFICA 8. Temperaturas en la torre dehexanizadora DA-401.
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En la grafica 9 se observa, en la primera parte, flujo preferencial de carga liquida hacia
los intercambiadores EA-401c/d, sin embargo el flujo de hidrogeno es mayor a los EA-401
a/b y en la segunda seccion de la grafica la carga liquida se distribuye equitativamente,

sin embargo la carga de hidrogeno incrementa su preferencia hacia los EA-401 a/b.

GRAFICA 9. Flujos de carga al tren de precalentamiento EA-401.

Lo anterior puede explicarse en virtud de una mejor transferencia de calor en los EA-401
c/d, por lo que operativamente se prefiere direccionar mayor flujo de carga liquida hacia
estos equipos, por otro lado, el flujo de hidrégeno no es controlado por el operador sino
que la hidraulica del sistema es quien determina la preferencia de flujo hacia una u otra
direccion.

La grafica 10 corrobora la hipétesis anterior, ya que la diferencial de presion lado carga
de los EA-401 c/d es mayor que en los EA-401 a/b. Por otro lado la diferencial de presién
lado efluente tiene la misma tendencia, por lo que la mezcla que sale del reactor DC-401

presenta una ligera preferencia de flujo hacia los intercambiadores EA-401 c/d lo cual
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3.7

3.8

conduce a mantener temperaturas similares de salida en estos equipos.

GRAFICA 10. Caida de presion en los intercambiadores de calor EA-401.

Formacién de sélidos en el tren de precalentamiento lado carga.

La gasolina primaria estabilizada proveniente de las plantas primarias, en su recorrido
desde la planta primaria hasta la Hidrodesulfuradora de naftas, entra en contacto con los
materiales de las torres de destilacién, tuberias, accesorios y tanques de
almacenamiento, formando sulfuro de fierro que se deposita en los equipos de
intercambio de calor, calentador y reactor de hidrodesulfuracion. Una parte de estos
soélidos son detenidos por la malla de los filtros de entrada a la unidad, sin embargo, una
buena cantidad de estos pasan la malla y se depositan especialmente en las zonas mas

calientes del tren de intercambio reduciendo la eficiencia de transferencia de calor.

Formacion de sales en el efluente del reactor DC-401.

Como se describe en la quimica del proceso, los compuestos de nitrégeno se eliminan

con formacion de amoniaco, este a su vez se combina con los compuestos H,S y HCI
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dando lugar a la formacion de sales de amonio que cristalizan a bajas temperaturas en la
corriente efluente del reactor. Esta cristalizacion se produce principalmente en las partes
mas frias del tren de precalentamiento provocando la formacion de depédsitos de sales en
los tubos, lo cual reduce considerablemente la eficiencia de transferencia de calor. Para
disminuir esta situacion, se considera una inyeccion intermitente de condensado para
lavado de las sales, ya que estas son altamente solubles en agua, en un punto localizado
entre el EA-401 y los enfriadores EA-402. Las sales en solucion acuosa se eliminan a
control de nivel de interfase en la pierna del tanque separador de alta presion FA-404,

enviandose al cabezal de agua amarga.

Experimentalmente se ha determinado que 2 horas de inyeccion de condensado
semanalmente, es suficiente para mantener limpios los tubos de los cambiadores; sin
embargo la cantidad de agua, el tiempo y la frecuencia de lavado dependen de las
caracteristicas de la carga y la experiencia en el proceso conducira a fijar mejores ciclos
para estos lavados, evitando lavados continuos que no mejoran la limpieza de los
equipos pero si prolongan las condiciones corrosivas del sistema por la presencia de H,S
en ambiente humedo. La cantidad recomendada de condensado para efectuar estos
lavados es aproximadamente 3% en volumen con respecto a la carga liquida, debiendo

ajustarse de acuerdo a las condiciones particulares del proceso.
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CAPITULO 4.
SIMULACION DEL PROCESO Y DIAGNOSTICO DE OPERACION DE LA PLANTA
HIDRODESULFURADORA DE GASOLINAS NO. 1.

4.1 Consideraciones para modelar la simulacion de la planta.

Para realizar la simulacion de la planta a las condiciones de operacion actuales, se
consideraron datos estadisticos del afo 2009, tomando los valores tipicos de
Temperatura, Presion y flujo volumétrico que se muestran en la tabla 3, asi mismo se

tomaron valores tipicos de calidad de la carga a la unidad.

El reactor DC-401 se representd como un calentador para efectos de la simulacién,
tomando en cuenta que no es el objetivo del presente trabajo reproducir el mismo. Esta
consideracion estda basada en que el efluente del reactor tiene propiedades
termodinamicas muy similares a la carga ya que los componentes que se hidrogenan en
el reactor, se encuentran en cantidades pequenas y de acuerdo a los datos estadisticos
de laboratorio, no existen olefinas en la nafta de carga. Sin embargo para efectos de
lograr una mejor aproximacion de las propiedades del efluente, se considera la mezcla

de las corrientes de salida de la planta y el hidrégeno de recirculacion.

El objetivo de la simulacién es el de reproducir de manera confiable las condiciones de
operacion de la planta y sus productos, de tal forma que se obtengan las cargas
térmicas actuales y las disponibles de los equipos de intercambio que se tienen en la
unidad, al mismo tiempo que las propiedades termodinamicas de las corrientes en todo

el rango de temperatura y presién requerido en la planta.
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4.2 Seleccion de componentes, modelo termodinamico y médulos de operaciones

unitarias.

4.2.1 Seleccién de componentes.

Para llevar a cabo la simulacion se utilizé el médulo HYSYS V7.0 de ASPEN TECH. La
primera informacion que es necesario proporcionar es la composicion de la carga a la
planta. Si se cuenta con el analisis cromatografico desglosado de la mezcla, se tendran
los componentes exactos y el calculo de propiedades sera mas representativo. Si no se
cuenta con ésta informacion, el simulador realiza en forma automatica el calculo de
pseudo componentes al introducir los datos de destilacion ASTM-D86, TBP, ASTM-
D1160 o incluso ASTM-D2887.

En productos del petroleo es dificil conocer todos los componentes ya que normalmente
son mezclas complejas, sin embargo es facil agrupar los constituyentes por alguna
propiedad conocida tal como el punto de ebullicion. En este caso la informacién
disponible de la carga es la destilacion ASTM-D86 y del Hidrégeno de recirculacién el

analisis cromatografico desglosado.

De esta forma la mezcla con un numero de componentes desconocido, se reduce a un
numero conocido de pseudo componentes y las propiedades de los componentes
agrupados, son representadas por un promedio del punto de ebullicién, densidad

relativa y peso molecular.

4.2.2. Selecciéon del modelo termodinamico apropiado.

Como segundo paso se requiere especificar el modelo termodinamico para calcular las
propiedades de todas las corrientes presentes en la simulacion de la planta. Para la
seleccién del modelo termodinamico a utilizar se requiere considerar varios factores ya
que ningun modelo puede representar todos los sistemas. En la tabla 2 se enlistan los

modelos termodinamicos disponibles en el simulador ASPEN HYSYS [13].
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TABLA 2.- Modelos termodinamicos en Aspen Hysys.

e -

kB

MBS Steam
MATL

OLI_E lectralyte

Peng-Robinson
FR-Tww

PRSY

Sour SRE

Sour PR

SRE

SHE-Twu

LIMIG LA

van Laar

Wwhilzon
udkevitch-loffes

Los factores que deben considerarse para seleccionar el modelo son:

La composicion de la mezcla.

La disponibilidad de los parametros.

La naturaleza de las propiedades de interés.

El intervalo de presién y temperatura utilizados.

Para facilitar la seleccion del modelo termodinamico, ASPEN PLUS recomienda utilizar

el arbol de decisiones que se muestra en las figura 2, 3 y 4. Este arbol esta basado en

los cuatro factores para seleccion del modelo y puede ser usado cuando se conocen las

condiciones de presion y temperatura, asi como la composicion de la mezcla.
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Non-electolyte Ver figura 3

L.
>

Electolyte

Electrolite
NRTL o Pitzer

Real

» Peng-Robinson, PRSV,
Redlich-Kwong-Soave,
Lee-Kesler-Plocker

All Nonpolar /R‘?

PRSV,
Chao-Seader,
Grayson-Streed
o Braun K-10

A

Pseudo &
Real

Vacuum
* Braun K-10 o ideal
Polarity Electolytes
Real or Pressure
Pseudocomponents

FIGURA 2.- Primer paso para seleccion del modelo termodinamico.
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Yes NRTL, UNIQUAC
Y sus variantes

No WILSON, NRTL, UNIQUAC
P <10 bar 4,> L — >y sus variantes
) e —
Froora'sy Yes ~ UNIFAC LLE
UNIFAC y sus

Palar
Mon-electrolytes
Yes — = extensiones

Schwartentruber-Renon,
PRSV,

PR o RKS con WS,

PR o RKS con MHV,

No . PSRK, PRSV,

PR o RKS con MHV,
Pressure @

Interaction Parameters  Liquid/Liguid
Available

FIGURA 3.- Componentes polares y no electrolitos.

Vapor Phase Association H eXamers _ WﬂSOl’l, NRTL, UNIQUAC,

or UNIFAC with special EOS

| Deorees of Polvnerization for hexamel‘s
Yes /
DP?

Wilson, NRTL, UNIQUAC,

U[t.jlrlplqs'ﬁfl Dimers UNIFAC with Hayden O Conell
UNIQUAC or Nothnagel EOS

UNIFAC

Y

b

| Wilson, NRTL, UNIQUAC;
No or UNIFAC* with Ideal Gas
or RK EOS

¥

FIGURA 4.- Calculo de fase vapor con modelos de coeficiente de actividad.
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Siguiendo las recomendaciones del arbol de decisiones, se considera la mezcla de
trabajo como no polar con componentes reales y pseudocomponentes, de tal forma que

se opto por utilizar el modelo termodinamico PRSV para llevar a cabo la simulacién [13].

4.2.3.- Médulos de operaciones unitarias.

La unidad Hidrodesulfuradora de gasolinas en su proceso cuenta con las operaciones
basicas de transporte de fluidos, transferencia de calor y separacion, principalmente,

representandose de la siguiente forma:

e Operaciones de transporte de fluidos, se utilizaron equipos de bombeo simples y
la potencia se calcula automaticamente con el diferencial de presién entre la
entrada y la salida y la eficiencia del equipo.

e Equipos de intercambio de calor como los EA-401 y EA-404, se utilizé el modelo
de disefio de intercambiadores de tubo y coraza con 2 pasos en tubos y uno en
coraza. En estos equipos se utiliza la presion y temperatura de entrada y salida
del producto para el calculo de la carga térmica.

e Enfriadores, se utiliza el mdédulo enfriador simple, proporcionando los parametros
de presion y temperatura en la entrada y salida para calcular la carga térmica.

e Los calentadores BA-401, BA-402 y BA-403, se simulan como calentadores
simples, unicamente para determinar su carga térmica con el diferencial de
presion y temperatura de entrada y salida de la mezcla.

o Los separadores FA-402 y FA-404, se consideran como un separador simple
vertical de 2 fases.

e Torres debutanizadora DA-402 y dehexanizadora DA-401, se eligié el modelo tipo
absorbedor ya que el condensador y el calentador de fondos fueron anexados
como equipos independientes para el calculo individual de la carga térmica. Se
especificd el numero de platos, plato de entrada de la carga y recirculaciones de

fondo y domo de acuerdo a la hoja de disefo.
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4.3 Simulacién del proceso de la Planta Hidrodesulfuradora de gasolinas No.1, a

condiciones de diseno.

La figura 5 muestra el diagrama de flujo de proceso que se utilizé para la simulacion de
la planta. Este diagrama lo genera HYSYS conforme se van especificando las

operaciones unitarias y las corrientes de proceso.

FIGURA 5.- Diagrama de flujo del proceso en Hysys.
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Las condiciones de disefio de los equipos empleadas en la simulacion fueron

siguientes:

TABLA 3.- Parametros de diseno para la simulacion en HYSYS.
Destilacion ASTM D-86

% volumen Temperatura °C

TIE 39

10% 68

50% 116

90% 159

95% 167.5

Carga térmica Diferencial de Presion
Condiciones de operacion en GJ/h equipos de bombeo

Temperatura carga liquida |38 °C
Temperatura H, reposiciéon | 110 °C kg/cm2 kPa
relacion Ho/Hc's 60 m°std/bl AP GA-401R [ 63.90 6266
carga liquida a la planta 28 500 bl/dia AP GA-402R 5.00 490
AT EA-401 lado carga 205°C AP GA-403R | 3.30 324
carga térmica a EA.401 29.37 MMkcal/h 122.90 AP GA-404R 11.60 1138
AT BA.401 48°C AP GA-405R | 6.80 667
carga térmica BA-401 5.4 *1.9 MMKkcal/h 42.93 AP GA-407R  |9.07 889
AT EA-402 63°C AP GA-408R | 3.02 296
carga térmica EA-402A/B 6.88*1.8 MMkcal/h 51.82 AP GA-409R | 7.50 735
carga a DA-402 123.5°C AP GA-410R  |5.97 585
AT EA-404A-D 105.5°C AP GB-401 11.00 1079
carga térmica EA-404 5.78*2.1 MMkcal/h 50.79
AT BA-403 19°C
flujo a BA-403 62 Mbl/d
carga térmica a BA-403 10.1*1.17 MMkcal/h 49.44
AT EA-408AB 65°C
carga térmica EA-408AB 2.6*1.8 MMkcal/h 19.58
carga a DA-401 185°C
AT BA-402 13°C
carga térmica BA-402 7.58*1.1 MMkcal/h 34.89
flujo a BA-402 45 Mbl/d
AT EA-403 AB 46°C
carga térmica EA-403 12.1*1.3 MMkcal/h 65.82

las

Con esta informacién se realiza la simulacion de la planta obteniendo las cargas

térmicas que se indican en la figura 6, esta informacién nos sirve como referencia para

evaluar la planta a las condiciones de operacién actuales, las cargas obtenidas son las

indicadas en los manuales de operacion de la planta Hidrodesulfuradora, incluyendo las

modificaciones que ésta ha sufrido hasta la fecha [16].
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TABLA 4.- carga térmica de equipos a condiciones de disefo.

EA-401 EA-404
Duty kJ/h 122.9 x10° 28.96 x10°
Tube Side feed Mass Flow | kg/h 148.1 x10° 105.7 x10°
Shell Side feed Mass Flow | kg/h 148.1 x10° 137.2 x10°
Tube Inlet Temperature °C 307 195.6
Tube Outlet Temperature °C 101.4 90.6
Shell Inlet Temperature °C 46.3 52
Shell Outlet Temperature °C 254.8 138
BA-401 BA-402 BA-403
Duty kJ/h 22.59 x10° 28.78 x10° | 43.22 x10°
Feed Temperature °C 254.8 195.5 220.7
Product temperature °C 302.9 208.5 235
EA-402 EA-408 EA-403
Duty kJ/h 23.41 x10° 14.24 x10° | 46.96 x10°
Feed Temperature °C 101.4 84.8 119.8
Product temperature °C 50 40 80

4.4 Simulacion del proceso de la Planta Hidrodesulfuradora de gasolinas No.1, a

condiciones de operacion reales.

De los datos estadisticos del afio 2009, se consideraron casos tipicos para realizar la
simulacion, en el caso del tren de precalentamiento EA-401 se tomaron datos en las
mejores condiciones de operacion de los equipos para lograr una evaluacion que
muestre el minimo de beneficios que se pueden obtener al mejorar el desempefio de los

mismos.
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la informacién utilizada fue la siguiente:

DESTILACION ASTM D-86

B Assay:U-4001

Szzay Definition

Bulk Praperties

Agzay Data Type

Light Ends

talecular wt. Curve | Mat Uzed

Density Curve

“izcosity Curves

| Used =]
| £5TH D26 =~
| 1gnore |

1
| Mot Uzed ~|
| Mot Uzed |

Light Ends Handling & Bulk Fitting Options |

Input D ata

" Bulk Props
t« Digtillation

Edit Aszzay...

=N FoE| =)
Azzay Basis | Liguid % alurne j
Azzay Percent Tem?giature

0.0000 39.00
10.00 E3.00
50.00 11E.0
90.00 159.0
95.00 167.5
100.0 180.0

[ TableisReady ]

Input Data | Calculation Defaults J Wworking Curves JF'IDI:S J Correlations J Uszer Curves J Motes J

Dete) | beme: JESEE . AssayWasCalculated

con esta informacién, el simulador genera pseudocomponentes con

fisicas que se indican en la tabla 5.

TABLA 5.- Propiedades fisicas de pseudocomponentes.

las propiedades

Critical Temp = Cntical Press

o i AR el
MBP_1 077 56.55 646.38 01765 0.0983 170.65
MBP_15 14.90 61.09 657.08 0.2105 01156 18436
NBP_29 29.27 66.27 668.26 0.2418 01331 193.84
MBP_45 4476 73.34 681.43 0.2728 0.1525 214.83
MBP_57 57.42 79.01 690.50 0.2329 0.1615 228.31
MNBP_T1 71.13 8532 700.02 0.2915 01811 243.41
MBP_B6 85.59 9173 709.12 0.3240 0.1982 259.39
MBP_102 10218 100.53 T20.36 03744 02235 27743
MBP_113 112.65 106.96 727.88 0.4166 0.2455 28872
MBP_128 12810 115.37 f3r.23 04778 02739 30478
MBP_142 14212 123.48 745,68 0.5440 0.3038 319.15
MBP_156 156.22 132.02 753.93 0.6208 0.3373 33337
MBP_170 170.34 141.07 f62.04 07097 0.3750 34740
NBP_184 18433 150.05 769.52 0.8122 0.4155 361.01

[kPal
4055.85

3804.42

3596.11
3458 65
3328.90
3208.98
3076.81
2909.70
281359
2665.28
254055
2421.94
2310.22
2202.59

Accentric Fac  ‘Watson K

0.1073

0.1470

0.1849
0.2269
0.2540
0.2803
0.3054
0.3337
0.3519
0.3804
0.4070
0.4346
0.4628
0.4918

12.222

12.226

12.219
12.183
12.181
12179
12.189
12.181
12.166
12170
12171
12172
12173
12.180
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En seguida, se lleva a cabo la simulacién bajo condiciones reales de operacién. La tabla

6 muestra las condiciones que se introdujeron al sistema para el desarrollo del proyecto.

TABLA 6.- Condiciones de operaciéon y calidad de carga actuales.

Destilacion D-86

% volumen Temperatura °C
TIE 39
10% 68
50% 116
90% 159
95% 167.5
TFE 180

Condiciones de operacion

Diferencial de Presion
equipos de bombeo

Temperatura carga liquida 38 °C

Temperatura H, reposicion 110 °C kPa
relacion Hy/Hc's 60 m’std/bl AP GA-401R | 6024 kPa
carga liquida a la planta 23 850 bl/dia AP GA-402R | 490 kPa
AT EA-401 lado carga 163°C AP GA-403R | 290 kPa
carga térmica a EA.401 79.8 GJ/h AP GA-404R | 1138 kPa
AT BA.401 83°C AP GA-405R | 578 kPa
carga térmica BA-401 38.32 GJ/h AP GA-407R | 470 kPa
AT EA-402 97.2°C AP GA-408R | 296 kPa
carga térmica EA-402A/B 41 GJ/h AP GA-409R | 700 kPa
carga a DA-402 123°C AP GA-410R | 306 kPa
AT EA-404A-D 70.2°C AP GB-401 430 kPa
carga térmica EA-404 19.4 GJ/h

AT BA-403 16.5°C

flujo a BA-403 58.5 Mbl/d

carga térmica a BA-403 44.7 GJ/h

AT EA-408AB 26°C

carga térmica EA-408AB 15.3 GJ/h

carga a DA-401 184.6°C

AT BA-402 13°C

carga térmica BA-402 25.8 GJ/h

flujo a BA-402 23 Mbl/d

AT EA-403 AB 40.3°C

carga térmica EA-403 41.5 MMkJ/h

Carga a la DA-402 122°C de temperatura con una presiéon de entrada de 1595 kPa y se

cargaron los siguientes datos de la columna al simulador:
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DA-402

UNIT OPERATION: DA-402 (4bsorber)

StageNumber = 1 / Stagelndex = 1_ TS-1 / StagePressureValne = 1402 kPa /
StageINumber = 28 / Stagelndex = 28 TS5-1 / StagePressmreValue = 1430 kPa /
Stage = 1 / OptionalTemperatureEstimate = 86 C /
Stage = 28 / OptionalTemperatureEstimate = 219 C /
Specification Name = FLUJO FONDO
SpecConvergedStatus = Inactive
Specification Value = 3800 kgmole’h
Specification Name = FLUJO DOMO
SpecConvergedStatus = Inactive
Specification Value = 700 kgmole/h
Specification Name = Reflux Ratio
SpecConvergedStatus = Inactive
Specification Value = 1
Specificartion Name = TEMO DOMO
SpecComrvergedStatus = Inactive
Specification Value = 86 C
Specification Name — TEMP PILATO REF
SpecConvergedStatus = Inactive
Specification Value = 104 C
Specification Name = TEMP FONDO

SpecConvergedStatus = Inactive
Specification Value = 220 C

En la torre dehexanizadora DA-401 la carga entra a 184.6°C de temperatura con 650

kpa de presion y se introdujo al simulador las siguientes condiciones:

DA-401
UNIT OPERATION: DA-401 (4bsorber)

StageNumber = 1 / Stagelndex =1 TS-1 / StagePressureValme = 529 559211 kPa /
StageNumber = 29 / Stagelndex = 29 TS-1 / StagePressureVale = 647 kPa /
Specification Name = Temp plato 6
SpecConvergedStains = Inactive
Specification Value = 140 C
Specification Name = rtemp fordo
SpecConvergedStaius = Inactive
Specification Value = 198 C
Specification Name = I domo
SpecConvergedStatus = Inactive
Specification Value = 121 C
Specification Name = flujo domo
SpecConvergedStatus = Inactive
Specification Valie = 1200 kgmole'h
Specification Name = flujo forndo
SpecConvergedStains = Inactive
Specification Value = 1800 kgmole'h
Specification Name = Reflux Ratio
SpecConvergedStatus = Inactive
Specification Value = 1
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Con la informacidn anterior se obtuvieron los siguientes resultados:

o Perfil de temperaturas Columna debutanizadora

% Column: DA-402 / COL3 Fluid Pkg: Basis-1 / PRSY [ | =[]
Design ?ptloﬂd Checks Pl Tesmperature vs. Tray Posiicn from Top
. H Wigw |nitial B ztimates. . 2ol 7
Connections 2000
i — * Temp 1300 s -
Monitor Iter Step E quilibrium Heat / Spec | P 1500 o
c 1 1.0000 0000000 0.000009 [z 1400 i
pecs =
" Flows 1200 L

Specs Sumnany 1000 (_n"J

Subcooling 00y 5 w15 25

Motes
Specifications

Specified Value Current Walue Wt Error Active | Estimate| Current
FLUJO FOMDO 3800 kgmolesh 3.79e+003 -0.0023 | v [
FLLJO DORO F00.0 kgraleh ral 0.0231 r Icd -
Fieflux Ratia 1.000 1.10 0.0370 r [w |
TERMO DOKO 8E.00 C 90.3 0.0026 | v [
TEMF PLATO REF 10400 108 0.0085 - Icd —
TEKMF FONDO 22000 220 -0.0001 r [w |
Wiew... | Add Spec... | Group Active | Update Inactive | Degiees of Freedom 0
Design | Parameters J Side Ops J Rating J “workzheet J Performance J Flowezhest J Reactionz J Dynamics J
Delete | Column Enviranment.... | Run | Beset | | Converged | W Update Outlets [ |gnored

¢ Perfil de temperaturas columna dehexanizadora

" Columm: DA-401 / COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / PRSV

F=N[EcR ==

D esign o ptiDﬂa| Cheels PeriJE Temperature vs. Tray Poskion from Top
; Input Surnmary | Wiew |nitial Estimates... | =110 =
Connections 1200
_ T 1200 =
Monitor Iter Step E quilibriurmn Heat / Spec ~ SR 1720 ll,ru-"‘ ke
= 1 1.0000 0.000007 | EEEEEEE | Fress 160.0 —
[EEEE £ Fl 1500
ows by =
Specs Summary o
Subcooling 12y 5 10 15 20 25 E.
MNotes
Specifications
Specified Y alue Current % alue ‘Wt Errmor Active | Estimatel Current
Temp plato B 140.0C 139 -0.0016 [l [ [l
temp fondo 193.0C 195 -0.0055 - |~ -
T domo 121.0C 120 -0.0014 - ~ -
flujo doma 1300 kgrolesh 1.31e+003 0.0063 [ M~ [
flujo fondo 1800 kagmolesh 1.82e+003 0.0100 - |~ -
Wiew. .. | Add Spec.. | Group Active | Update Inactive | Degrees of Freadam a

B Designl Farameters J Side Ops JFlating J Wwoarkshest J Ferformance J Flowveshest J Reactions J D ynamics J

Delete | W Update Outlets [ lgnored

Colurmn Ervvironment. .. | Run | Reset |

La tabla 7 representa las cargas térmicas obtenidas en los equipos a las condiciones de
operacion actuales y la tabla 8 compara los datos de disefio y los de operacion actuales:
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TABLA 7.- Carga térmica de equipos a condiciones reales.

EA-401 EA-404
Duty kJ/h 79.78 x10° [ 19.37 x10°
Tube Side feed Mass Flow kg/h 123.9x10° |88.68 x10°
Shell Side feed Mass Flow kg/h 123.9x10° | 115.0 x10°
Tube Inlet Temperature °C 302.1 195.8
Tube Outlet Temperature °C 147.2 114.3
Shell Inlet Temperature °C 47.9 51.8
Shell Outlet Temperature °C 212 122
BA-401 BA-402 BA-403
Duty kJ/h 38.32x10° [25.86 x10° | 44.71 x10°
Feed Temperature °C 212 195.7 220.5
Product temperature °C 295 208.5 236
EA-402 EA-408 EA-403
Duty kJ/h 41.04 x10°  [11.67 x10° |41.56 x10°
Feed Temperature °C 147.2 86 120.3
Product temperature °C 50 40 80

TABLA 8.- Comparativo condiciones reales y calculo a condiciones de disefo.

DISENO REALES DISENO |REALES

kPa kPa

Temperatura carga liquida |38 °C 38 °C AP GA-401R 6266 | 6024 kPa

Temperatura H, reposicion | 110 °C 110 °C AP GA-402R 490 490 kPa

relacién Ha/Hc's 60m°std/bl 60 m’std/bl | AP GA-403R 324|290 kPa

carga liquida a la planta 28 500 bl/dia |23 850 bl/dia | AP GA-405R 667 570 kPa

AT EA-401 lado carga 206°C 163°C AP GA-407R 889 470 kPa

carga térmica a EA.401 122.89 GJ 79.8 GJ/h AP GA-408R 296 296 kPa

AT BA.401 48°C 83°C AP GA-409R 735 700

carga térmica BA-401 22.59 GJ 38.32 GJ/h AP GA-410R 585 306 kPa

AT EA-402 51.4°C 97.2°C AP GB-401 1079 | 470 kPa

carga térmica EA-402A/B 23.41 GJ 41 GJ/h

carga a DA-402 138°C 122°C

AT EA-404A-D 86°C 70.2°C

carga térmica EA-404 28.96 GJ 19.4 GJ/h

AT BA-403 14.3°C 16.5°C

flujo a BA-403 62 Mbl/d 58.5 Mbl/d

carga térmica a BA-403 43.2 GJ 44.7 GJ/h

AT EA-408AB 44.8°C 46°C

carga térmica EA-408AB 14.24GJ 11.7 GJ/h

carga a DA-401 185°C 184.6°C

AT BA-402 13°C 13°C

carga térmica BA-402 28.8 GJ 25.8 GJ/h

flujo a BA-402 25 Mbl/d 23 Mbl/d

AT EA-403 AB 39.8°C 40.3°C

carga térmica EA-403 47 GJ 415 GJ
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En primera instancia la carga de disefio es de 28,500 bl/d y la carga actual oscila
alrededor de 24,000 bl/d, cuestiéon que indica una baja ocupacién de la planta y por
consiguiente reduccion en la produccién de gasolina hidrodesulfurada que se envia a la
unidad reformadora de gasolinas.

La diferencial de temperatura del tren de precalentamiento EA-401, se encuentra
desfasada de la de disefio por valores del orden de 40°C, lo cual conduce a una carga
térmica mucho menor en la operacidén actual y por consiguiente, los requerimientos de
energia en el calentador BA-401 son mayores que los calculados a condiciones de
disefio, al mismo tiempo esta deficiencia de intercambio de calor se traslada a los
enfriadores EA-402, cuyos requerimientos de enfriamiento son también mayores que los

calculados a las condiciones de diseno.

La presion de descarga del compresor GB-401 se encuentra por debajo del disefo, esto
altera la presion del sistema y reduce la transferencia de calor en el tren de

precalentamiento.

La diferencial de temperatura y carga térmica de los intercambiadores EA-404 de carga
a la torre debutanizadora DA-402 son inferiores a las de disefio, esto debido a que estos
equipos fueron disefiados sin considerar la torre debutanizadora y el flujo masico era
mayor al actual, influenciado también por la baja carga que se alimenta a la planta. El
calentador BA-403 opera con una carga térmica similar a la de disefio. Sin embargo el
fluop de retorno a la torre es inferior, lo que ocasiona un mayor diferencial de

temperatura en el calentador.

La torre dehexanizadora DA-401 opera bajo condiciones adecuadas del calentador ya
que este tiene un sobre disefio que lo mantiene con carga térmica ligeramente inferior a

la calculada.

Cabe destacar que la unidad fue disefiada originalmente con la flexibilidad de operar
con turbosina o diesel amargo, por lo que las cargas térmicas en los calentadores BA-
401 y BA-402 y algunos equipos de intercambio se encuentran por encima de lo
requerido cuando se opera con gasolina primaria.
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4.5 Simulacién del proceso de la Planta Hidrodesulfuradora de gasolinas No.1 a

condiciones de operacion reales y carga de disefo.

En seguida se llevo a cabo la simulacion de la planta con las condiciones actuales de

operacion con una carga de 28,500 bl/dia, con los resultados ilustrados en la tabla 9.

TABLA 9.- Carga térmica de equipos a condiciones reales Y 28 500 BPD.

EA-401 EA-404
Duty kJ/h 91.42 x10° |23.1 x10°
Tube Side feed Mass Flow | kg/h 148.0 x10° | 105.7 x10°
Shell Side feed Mass Flow | kg/h 148.0 x10° | 136.9 x10°
Tube Inlet Temperature °C 302.3 195.6
Tube Outlet Temperature °C 153.2 113.9
Shell Inlet Temperature °C 48.1 51.8
Shell Outlet Temperature °C 207 122
BA-401 BA-402 BA-403
Duty kJ/h 49.92 x10° | 28.84 x10° 48.79 x10°
Feed Temperature °C 207 195.5 220.7
Product temperature °C 295 208.5 236.5
EA-402 EA-408 EA-403
Duty kJ/h 52.86 x10° | 14.0 x10° 47.4 x10°
Feed Temperature °C 153.2 84.4 119.9
Product temperature °C 50 40 80

La tabla 10 muestra claramente a los calentadores BA-401 y BA-403 por encima de las
cargas térmicas calculadas a condiciones de diseno, haciendo imposible la operacion de
la planta con una carga de 28500 bl/dia. El calentador BA-402 no presenta problemas
para operar a maxima carga por lo que la torre DA-401 puede realizar la separacién de

pentanos-hexanos en forma adecuada.
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TABLA 10.- Comparativo condiciones reales carga maxima y calculo a
condiciones de diseino.

DISENO CARGA DISENO |C. MAXIMA

MAXIMA kPa kPa

Temperatura carga liquida |38 °C 38 °C AP GA-401R 6266 | 6024 kPa

Temperatura H, reposicion | 110 °C 110 °C AP GA-402R 490 490 kPa
60

relacion Hy/Hc's 60m’std/bl m’std/bl | AP GA-403R 324|290 kPa
28 500

carga liquida a la planta 28 500 bl/dia | bl/dia AP GA-405R 667 570 kPa

AT EA-401 lado carga 206°C 149°C AP GA-407R 889 470 kPa

carga térmica a EA.401 122.89 GJ 91.42 GJ/h | AP GA-408R 296 296 kPa

AT BA.401 48°C 88°C AP GA-409R 735 700

carga térmica BA-401 22.59 GJ 49.92 GJ/h | AP GA-410R 585 306 kPa

AT EA-402 51.4°C 103°C AP GB-401 1079 |470 kPa

carga térmica EA-402A/B 23.41 GJ 52.9 GJ/h

carga a DA-402 138°C 122°C

AT EA-404A-D 86°C 70.2°C

carga térmica EA-404 28.96 GJ 23.1 GJ/h

AT BA-403 14.3°C 15.8°C

flujo a BA-403 62 Mbl/d 58.5 Mbl/d

carga térmica a BA-403 43.2 GJ 48.8 GJ/h

AT EA-408AB 44.8°C 44.4°C

carga térmica EA-408AB 14.24GJ 14.0 GJ/h

carga a DA-401 185°C 185°C

AT BA-402 13°C 13°C

carga térmica BA-402 28.8 GJ 28.84 GJ/h

flujo a BA-402 25 Mbl/d 24 Mbl/d

AT EA-403 AB 39.8°C 39.9°C

carga térmica EA-403 47 GJ 474 GJ

4.6 Diagnéstico del comportamiento energético de la planta.

Los resultados de las simulaciones a condiciones reales de operacion y a carga

maxima indican alta severidad en los calentadores BA-401 y BA-403, lo cual es reflejo

de la deficiente transferencia de calor de los equipos de intercambio EA-401 y la baja

transferencia de calor en los EA-404 que alimentan a la columna debutanizadora DA-

402.
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La baja transferencia de calor en los EA-401 se debe a problemas mecanicos de los
mismos y a los depdsitos que se acumulan por el lado coraza y lado tubos de los
intercambiadores. El depdsito por el lado coraza (carga) es debido al arrastre de
particulas ferrosas principalmente y a la formacién de gomas, esto se produce
principalmente en las partes mas calientes de los equipos y es ayudado también por el
arreglo triangular de tubos en el disefio de los equipos y a la adicion deficiente de
inhibidores de corrosion en las plantas primarias, al tiempo de residencia en tanques de
almacenamiento y a la falta de mantenimiento de los mismos (limpieza y recubrimiento

interior).

Por el lado tubos (efluente) se presentan sales de amonio que se forman por las
reacciones de denitrificacion, desulfuracion y eliminacién de cloruros, los cuales bajo las
condiciones de operacion se precipitan en las zonas mas frias de los equipos,
principalmente en la ultima zona de intercambio a la salida de los intercambiadores.
Estas sales de amonio son eliminadas por lavados continuos en los enfriadores EA-402,
sin embargo la formacion de las mismas se puede dar incluso en los EA-401 antes de la
salida del efluente. También existen depdsitos ferrosos pero en proporcidon menor a la

evidenciada en el lado carga.

Si las sales de amonio no son eliminadas correctamente en el efluente, estas pueden
ser arrastradas incluso hasta los intercambiadores de calor EA-404, en donde se tiene
también una baja eficiencia de intercambio de calor, lo cual se traslada al
comportamiento de la torrre DA-402 en donde la carga se introduce con menor
temperatura a la requerida y esto causa una mayor severidad al calentador BA-403
debido al mayor requerimiento de carga térmica, como puede observarse en la tabla la
carga térmica del BA-403 a condiciones reales y baja carga de gasolina ( 23,850 bl/dia)

sobrepasa el valor que se obtiene al simular la planta a condiciones de disefio.

Cabe mencionar que otro factor que limita al calentador BA-403 tiene que ver con el
desarrollo incompleto de la modificacién a la unidad Hidrodesulfuradora de gasolinas, ya
que en esta se tenia contemplada la integracion de dos separadores antes de la torre

debutanizadora. Estos separadores deberian cumplir con la separacion del gas amargo,
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de tal forma que carga a la DA-402 se deberia alimentar a 135°C y ya practicamente sin

gas amargo ayudando al calentador y a la operacion de la torre al tener menos ligeros.

Por lo anterior expuesto, es necesario efectuar las modificaciones requeridas para el
mejor desempefio de la planta. Debido a esto se lleva a cabo un estudio con la finalidad
de analizar la posibilidad de realizar alguna integracion térmica con la unidad
reformadora de gasolinas que conduzca al mejor aprovechamiento de la energia
disponible en estas 2 unidades de proceso. De igual forma se realiza el calculo del
equilibrio quimico para las sales de amonio con el objetivo de verificar la temperatura de
cristalizacion de las mismas y que el lavado sea efectivo para evitar posibles arrastres a

otros equipos de proceso.
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CAPITULO 5.
FORMACION DE SALES DE AMONIO EN EL EFLUENTE DEL REACTOR.

5.1 Calculo del equilibrio quimico para la formacion de sales de amonio.

La formacion de sales de amonio en el efluente es inherente a las reacciones que se
efectuan en el reactor de hidrodesulfuracion y son inevitables, sin embargo el
conocimiento del equilibrio en la formacién de las mismas nos permite mantener el
control de los depdsitos de estas en los equipos de intercambio, minimizando sus
efectos negativos en la transferencia de calor y corrosion de los materiales debido a la

acumulacion por cristalizacion.

Para el calculo del equilibrio de la reaccién quimica, en primera instancia se debe
calcular la entalpia de reaccion y la energia de Gibbs [11] a las condiciones estandar de
298.15 Ky 1 bar, esto es:

(AH)joer = ZPE10 (AHZ ) gogr  coveevvvmmeeeeeeeaaeieiiiieeeee 5.1

(.'E'LG!I.:.:':EEK = E:‘:E‘]_ U:' (ﬂG_.E.:':IZESH ...................................... 52

Donde [ﬂGJE',;-j:EEK y (ﬂHJE‘I:-j:EEK son la energia de Gibbs y la entalpia de formacién

estandar, respectivamente, del compuesto i que participa en al reaccidon quimica a
298.15 Ky 1 bar. Posteriormente se calcula la constante de equilibrio a 298.15 K de la

siguiente forma:

CCAGTY.
In (K)seexe = @G-"j—ﬁﬁff:;mc_  donde To = 29815 K ...ooooooeooo 5.3

Una vez calculada la constante de equilibrio, se considera aplicar la correccién por

temperatura mediante las ecuaciones siguientes:

(8697 = (869)mex (1) + (AHDzser (1= 1) + ZEW[UD, — TUDT v 5.4

Ig s .
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In(K)r = In(K)ygex 4 i e [l—? — X v i ("'Tj] ......................... 55

AT, RT
Donde (I{). e (I). se calculan con las ecuaciones :

(I5); = jm CoAT e 5.6

(I, = jgm CoATIT i 5.7

Para evaluar las integrales de las ecuaciones 5.6 y 5.7 es necesario contar con la

capacidad calorifica de cada componente que participa en la reaccion.

Por otro lado también sabemos que la constante de equilibrio para la formacidon del
solido depende de la composicion de los reactivos y productos, relacionandose de la

siguiente forma:

En el equilibrio se tiene que; f'9 = @ =

En donde :
fareq = fugacidad del producto en estado solidoa Ty P.
_, .z = fugacidad estandar del producto a T y 1 bar.
f,iw = fugacidad del reactivo en fase gasa T y P.
- ac: = fugacidad estandar del reactivo a T y 1 bar.
vi= coeficiente estequiométrico del producto.
vi= coeficiente estequiométrico del reactivo.

v = el coeficiente estequiométrico es positivo para productos y negativo para reactivos

De tal forma que la formacion del sélido se llevara a cabo cuando:

Kr < Keq, porlotanto:
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'3.35'1'.1'?.":99!-: Ty n ) '-IIE." Ypred
exp (In(K)sgx + o [1 = 7| = TEE w2 = (I S Ko £ 57— .59
Vel
4 react

5.1.1 Calculo de temperatura de formacion de bisulfuro de amonio.

Unos de los compuestos factibles de formarse después de las reacciones de
hidrodesulfuracion es el bisulfuro de amonio. Para efectuar el calculo del equilibrio de la

reaccion quimica se conocen los siguientes parametros [21]:

AHO [kmiJ jGD(kaJ c cal
7 \meol 7 \mol pEmaEf{j
NH3(g) -10.96 -3.903 (3.578+0.003020*T-0.186x1
H25(g) -4.77 -7.850 (3.931+0.00149*T-0.232x10°
(NHa)HS(s) -37.5 -12.09 (-106.902+0.38TA1)*R

Donde: R= 1.987 cal/molK

La reaccion se indica con sus respectivos coeficientes estequiométricos y fase:
(NHy), + (H.,5), = (NH,HS),

De tal forma que al aplicar las ecuaciones 5.1 y 5.2 se obtiene:
nc

(“—"‘HE):ESH = Z v (ﬂHJE.::':ESH = I:"ﬁH_.E.:I.‘-;'H;.HS - (ﬂHJE:'H:E - (’-"‘HJE':'.‘;HE
i=1

.:ccm'] .:cr:{j

=-21.77(

(4H)ysex = [(=37.5)—(—4.77)— (_19-96)](

y y
mo.L s moL

mc

EQG.‘I-})TESH = Z v (ﬂGJE.:'):ESH = (ﬂG_,E:I.‘EH;.HS - EﬂGJE)H:S - (ﬂGJE):st
i=1

(A6 a5 = [(—12.09)— (=7.85)— (—3.903)] [’:—j] = —0337(%%

)

mol

De las ecuaciones 5.6 y 5.7 se tienen las siguientes integraciones del Cp:
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o — — -
(D) wws = Jong 4z CPumsdT = [ .. (3.578+0.003020*T+0.186x105T2)*R dT
(13 yus = (3.578T+0.001510%T2+0.186x105T-1)*R
UDnas = Jong 1o CPasdT = [0 (3.9314+0.00149*T-0.232x105T-2)*R dT

(I8 s2e = (3.931T+0.000745*T240.2325T-1)*R

—

(I yress = Joog 1o CPumansdT = [L_ . (-106.902+0.38*T)*R dT

(IZ) ssazs = (-106.902T+0.19*T2)*R

(D) yws = [o,, 2= [T (3.578+0.003020*T-0.186x105T2)*R*dT/T

—
1

(D) yea (3.578*InT+0.003020*T+0.093x105T-2)*R

-

(ID)zs = Jpogye 2= = 1 (3.9314+0.00149*T-0.232x105T-2)*R*dT/T

-
1

(1) e (3.9311In T + 0.00149*T+0.116x105T-2)*R

-

(I wisns = .Jff_:gs 1z R sts ;. (-106.902+0.38*T)*R *dT/T

(D) yuens = (—106.902InT -038+T) =R

La constante de equilibrio a 298.15 K para la formacion de bisulfuro de amonio es:

; —ag] _ —(-0.337):1000
In (Kypsps)osex = 2 = Taeoeegs — 0-06885; por lo tanto:

E-'C TH4 r.r5:| 158K E SEEES — = 1.76623
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Aplicando la correccion por temperatura:

3 E (AHP Jnsex Ty 5 ()
In (kypans) =N (K)o + T(l _?) — XU, e = ]..5.10

Por otro lado se tiene que:

f S
(?) NH 4HS

1
f 9os £ 9% - 5.11
(*fo )NHs(—fo Ihizs

K=I[

Las ecuaciones 5.10 y 5.11 se utilizan para encontrar la temperatura de formacion de la
sal, cuando la ecuacion 5.10 es menor o igual que la ecuacién 5.11 existe formacién de
la sal. Usando el programa de equilibrio de fases se obtienen las propiedades de los
componentes en la carga a la planta Hidrodesulfuradora de naftas y posteriormente la
fugacidad del gas para realizar el calculo de la temperatura de formacion del bisulfuro

de amonio.

TABLA 11.- Propiedades fisicas de los componentes (EQFASES).

componente Tc [K] Pc [bar] w fraccién mol
Water 647.13 220.55 0.344861 | 0.00000000
Ammonia 405.65 112.8 0.252608 | 0.00000069
Hydrogen-Sulfide 373.53 89.6291 | 0.0941677 | 0.00048300
n-Butane 425.12 37.96 0.200164 0.0032978
2-Methyl-Butane 460.4 33.8 0.227875 0.009315

n-Pentane 469.7 33.7 0.251506 | 0.03743000
2-Methyl-Pentane 497.7 30.4 0.279149 | 0.03450000
n-Hexane 507.6 30.25 0.301261 | 0.04554000
n-Heptane 540.2 27.4 0.349469 | 0.04416000
n-Octane 568.7 24.9 0.399552 | 0.07831500
n-Nonane 594.6 22.9 0.44346 0.0477800
n-Decane 617.7 21.1 0.492328 | 0.01449000
Hydrogen-Chloride 324.65 83.1 0.131544 | 0.00000345
Hydrogen 33.19 13.13 -0.215993 | 0.6550000
Temperatura de rocio 227.035 1.00000000
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Con esta informacion se calcula la temperatura de burbuja y el flash a diferentes

temperaturas para obtener el coeficiente de fugacidad del vapor (¢vap).

TABLA 12.- Flash a diferentes temperaturas.

Presion en bar 57 Bar 57 bar 57 bar 57 bar
Temperatura K °C K °C K °C K °C

Tburb 500.19 227.045 373.15 100 348.15 50 281.745 8.59515
Flash 1 Vapor 0.6719294 | fracvap | 0.647991 | fracvap | 0.641532 frac vap

X(liq) Y(vap) X(liq) Y(vap) X(lig) Y(vap) X(lig) Y(vap)
Water 0.0000 1.00E-15 2.03E-15 | 4.97E-16 | 2.48E-15 | 1.96E-16 | 2.69E-15 5.73E-17
Ammonia 0.0000 6.90E-07 7.08E-07 | 6.81E-07 | 1.05E-06 | 4.97E-07 | 1.41E-06 2.87E-07
Hydrogen-Sulfide 0.0000 4.83E-04 0.00045 0.00050 | 0.00064 | 0.00040 | 0.00088 0.000263
n-Butane 0.0000 3.30E-02 0.06149 0.01906 | 0.07661 0.00927 | 0.08566 0.003541
2-Methyl-Butane 0.0000 9.31E-03 0.02144 0.00340 | 0.02422 0.00122 | 0.02536 0.000349
n-Pentane 0.0000 3.74E-02 0.08927 0.01212 | 0.09891 0.00404 | 0.10251 0.001072
2-Methyl-Pentane 0.0000 3.45E-02 0.09081 0.00701 | 0.09457 | 0.00187 | 0.09551 0.000407
n-Hexane 0.0000 4.55E-02 0.12301 0.00771 | 0.12592 0.00187 | 0.12637 0.000374
n-Heptane 0.0000 4.42E-02 0.12655 0.00393 0.12408 | 0.00075 | 0.12298 0.000118
n-Octane 0.0000 7.83E-02 0.23175 0.00340 | 0.22157 | 0.00049 | 0.21836 6.01E-05
n-Nonane 0.0000 4.78E-02 0.14352 0.00104 | 0.13552 0.00012 | 0.13328 1.16E-05
n-Decane 0.0000 1.45E-02 0.04385 0.00015 | 0.04114 | 0.00001 | 0.04042 1.07E-06
Hydrogen-Chloride 0.0000 3.45E-06 2.38E-06 | 3.97E-06 | 3.42E-06 | 3.47E-06 | 4.86E-06 2.66E-06
Hydrogen 0.0000 6.55E-01 0.06786 0.94167 | 0.05681 0.97995 | 0.04867 0.99380

13 Iterac 13 Iterac 13 Iterac 13 Iterac

coeficiente de fugacidad Pliq Pvap Plig Pvap Dlig Pvap dlig Pvap
Water 0.000000 | 0.809273 0.20774 0.84961 | 0.06652 0.84265 | 0.01722 0.80685
Ammonia 0.000000 | 0.911362 0.87300 0.90696 | 0.42819 | 0.90058 | 0.17715 0.87277
Hydrogen-Sulfide 0.000000 | 0.910232 1.01042 0.91389 | 0.55726 | 0.90975 | 0.26604 0.88458
n-Butane 0.000000 | 0.758281 0.25154 0.81148 | 0.09523 0.78664 | 0.02977 0.72023
2-Methyl-Butane 0.000000 | 0.722230 0.13415 0.84667 | 0.04291 0.85106 | 0.01112 0.80723
n-Pentane 0.000000 | 0.712581 0.11424 0.84121 | 0.03449 0.84513 | 0.00836 0.79946
2-Methyl-Pentane 0.000000 | 0.667236 0.06342 0.82213 0.01634 | 0.82824 | 0.00332 0.77836
n-Hexane 0.000000 | 0.652993 0.05071 0.80866 | 0.01208 | 0.81177 | 0.00224 0.75737
n-Heptane 0.000000 | 0.597724 0.02381 0.76582 | 0.00457 | 0.76070 | 0.00067 0.69161
n-Octane 0.000000 | 0.557315 0.01128 0.76837 | 0.00174 | 0.77777 | 0.00020 0.71497
n-Nonane 0.000000 | 0.514520 0.00540 0.74693 0.00067 | 0.75801 | 0.00006 0.69022
n-Decane 0.000000 | 0.474584 0.00256 0.72596 | 0.00026 | 0.73860 | 0.00002 0.66584
Hydrogen-Chloride 0.000000 | 0.951415 1.55498 0.93116 | 0.93798 | 0.92623 | 0.49450 0.90351
Hydrogen 0.000000 | 1.140020 | 14.23158 | 1.02561 | 17.64299 | 1.02288 | 20.87921 1.02249
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La fugacidad del gas se calcula a partir del coeficiente de fugacidad por medio de la

relacion:

Jf;:s = ':15'1?:_‘_1:. = Pr =V

Donde:

En el equilibrio

fgas
':!5"..'::_1 i

yi

s =

INET O

fl: r.rﬂs =

La relacion

fugacidad del gas a T y P dados

fugacidad del vapor del componente “i” a T y P dados

fraccion mol del vapor del componente “i”a T y P dados

fugacidad estandar del NH; a 1 bar de presion y T de operacion

fugacidad estandar del H,S a 1 bar de presion y T de operacion

Sl

EJJ;-: Vvirams = €

fliquido — fvapor — fsolido

~®r ~1 ; esto es debido a que el cociente del

exponencial es un valor muy pequefio, lo que nos lleva a a valores muy cercanos a uno.

Para efectos de este trabajo se hace la consideracién de que esta relacion es igual a 1.

Entonces, se procede a efectuar iteraciones con las constantes de equilibrio para

encontrar la temperatura a partir de la cual se comienza a formar la sal, esto es:

TABLA 13.- Constante de equilibrio del NH;HS usando energia de Gibbs.

(I°s)NH4HS/

T(°C) T(K) | (I°H)NHAHS/RT | (I°H)NH3/RT | (I°H)H2S/RT | R (I°S)NH3/R | (1°S)H2S/R | In (Knsiaws)T = K1
5 278.15 | -0.18659 -0.30372 -0.29341 15.0229 -0.2933  |-0.28331 | 18.441 102065780
859515 |281.745 |-0.19087 -0.24642 -0.23796 12.2838 -0.2395 | -0.23127 | 15.197 3980039.3
50 323.15 |0.86222 0.33445 0.32130 -18.1077 0.3480 033436 | -21.217 6.101E-10
75 348.15 | 2.28278 0.62828 0.60161 -35.5737 0.6778 0.64916 | -42.468 3.6E-19
100 373.15 | 4.14947 0.88928 0.84870 -52.4871 0.9915 0.94662 | -63.253 3.384E-28
125 398.15 |6.37825 1.12338 1.06852 -68.9195 1.2909 1.22865 | -83.631 4.782E-37
150 423.15 | 8.90494 1.33515 1.26565 -84.9296 1.5776 1.49690 | -103.647 9.695E-46
175 448.15 | 11.67968 1.52819 1.44372 -100.5659 | 1.8528 1.75277 |-123.343 2.71E-54
200 473.15 | 14.66316 1.70536 1.60563 -115.8690 | 2.1178 1.99747 | -142.750 1.01E-62
227.045 |500.195 | 18.08953 1.88183 1.76527 -132.0883 | 2.3940 2.25082 | -163.455 1.029E-71
250 523.15 | 21.13662 2.02094 1.88986 -145.6079 | 2.6207 245743 | -180.813 2.978E-79
275 548.15 | 24.58041 2.16278 2.01566 -160.0982 | 2.8602 2.67440 | -199.513 2.251E-87
300 573.15 | 28.13814 2.29578 2.13242 -193.4978 | 3.0926 2.88368 | -237.151 1.02E-103
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Comparando con la Keq calculada a partir de la fugacidad de los componentes, se tiene:

TABLA 14.- Constante de equilibrio del NH4HS utilizando fugacidad.

T(°C) f°NH3 NH3 f°H2s fHa2s Keq error
5 0.990371 0.000019 0.993188 0.013283 3980039.3 98085741
8.59515348 | 0.990371 0.000019 0.993188 0.013283 3980039.3 0.0000002
50 0.993422 0.000025 0.995378 0.020485 1909901.8 -1909902
75 0.994686 0.000031 0.996289 0.023725 1342430.2 -1342430
100 0.995667 0.000035 0.997001 0.025974 1085075.5 -1085076
125 0.992883 0.000038 0.995133 0.027287 942244.85 -942245
150 0.997057 0.000039 0.998017 0.027758 920190.35 -920190
175 0.997559 0.000039 0.998382 0.027494 930602.96 -930603
200 0.997971 0.000038 0.998680 0.026602 988955.48 -988955
227.04499 | 0.998363 0.000036 0.998963 0.025060 1110331.1 -1110331
250 0.998593 0.000036 0.999128 0.025419 1078598.7 -1078599
275 0.998830 0.000037 0.999297 0.025750 1050612.9 -1050613
300 0.999028 0.000037 0.999438 0.000192 139393726 -139393726

se encuentra convergencia a 8.59°C, lo cual indica que de esta temperatura hacia abajo

se presenta la precipitacion de sales de bisulfuro de amonio. A continuacion se presenta

en la tabla 15 y en la grafica 11, una gama de posibilidades de temperaturas de

formacion del NH4HS a diferentes concentraciones de NH3; y H,S. las tablas 13 y 14 se

realizaron para una concentracion de H,S de 1400 ppm y 2 ppm de nitrdgeno como

NHs.

TABLA 15.- Temperatura de formacién NH;HS (°C)

ppm H2S ppm NH3 ppm NH3 ppm NH3 ppm NH3 ppm NH3 ppm NH3
2 1 0.6 0.4 0.3 0.2

1400 8.5951535 8.595153416 8.59515339 8.59515338 8.595153374 8.595153368

1200 8.421173489 | 8.421173429 8.42117341 8.421173394 8.421173388 8.421173382

1000 8.215441294 | 8.215441234 8.21544121 8.215441199 8.215441193 8.215441187

800 7.963707117 7.963707057 7.96370703 7.963707022 7.963707022 7.96370701

600 7.639263981 | 7.639263921 7.6392639 7.639263886 7.63926388 7.639263874
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GRAFICA 11.- Temperatura de formacion de NH4HS

Resulta evidente que la sal de bisulfuro de amonio es bastante inestable y se
requeririan temperaturas muy bajas para su formacién, por lo que es poco probable que
en el proceso se formen estas sales debido a las condiciones de operacion que se

utilizan en la planta.

La grafica 11 muestra como la formacién de la sal es una linea recta horizontal, lo cual
indica que el equilibrio es poco afectado por el cambio de concentraciéon de nitrégeno en
la carga. Lo anterior puede explicarse debido a que al llevarse a cabo la formacién de la
sal a bajas temperaturas, la concentracion de NH; en la fase vapor es baja debido a que
se tiene un 70% de este componente en fase liquida ocasionado por las condiciones de
presion y temperatura existentes, por o que una variacién en la composicion del NH3 no
se refleja notablemente en la composicion de este en la fase vapor y por consiguiente

afecta poco al desplazamiento del equilibrio quimico.
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5.1.2 Calculo de temperatura de formacion de cloruro de amonio.

Para efectuar el célculo del equilibrio de la reaccion quimica del cloruro de amonio se

tienen los siguientes parametros [21]:

AHO [kmiJ AGO (kcaEJ c cal
7 Lol 7 \mol 'G(’maif{)
NH3(g) -10.96 -3.903 (3.578+0.003020*T-0.186x1
HCl(g) -22.063 -22.778 (3.156+0.000623*T+(15100)*
NHaCl(s) -75.23 -48.59 (5.939+0.016105*T)*R

Donde: R= 1.987 cal/molK

La reaccion se indica con sus respectivos coeficientes estequiométricos y fase:
(NHy), + (H ¢, — (NH.CD),

De tal forma que al aplicar las ecuaciones 5.1 y 5.2 se obtiene:

nc

EﬂHEj:ESH = Z v (ﬂH_.E.:':IEEEH = E’—"HJE'):;H;_::: - EﬂHJE)Hc.' - (’—"‘HJE-):;HE

i=1

(AHD)sex = [(—7523)— (—22.063)— (-10.96)] (== ) = —42.207(=2)
nc
(’—"G;I-}:':ESH = Z L (ﬂGJE.::':ESH = (ﬂGJE-:'.‘fH;.-:: - (ﬂGJE-:'Hc.' - (ﬂGJE:':\-'Hs
i=1
AG? [(—48.59) 22.778) 3.903 [kmg) 21,9090
Y eer = [(—48.59)— (—22. —(-3. — | =-21.
(4G, ) 258 ( ( )] " (’maij

De las ecuaciones 5.6 y 5.7 se integra el c;, :

—
1

(D) wws = Jong 42 CPumsdT = [ .. (3.578+0.003020*T+0.186x105T-2)*R dT

(I2)ysz = (3.578T+0.001510*T2+0.1865T-1)*R
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IDsct = Jonge CP2cdT = [o,.  (3.156+0.000623*T+(15100)*T2)*R dT

(I8)g4e = (3.156T+0.0003115*T2-(15100)*T-1)*R

-

U2 wsser = Jyag 12 CPupacidT = j:‘;w (5.939+0.016105*T)*R dT

(I9) yasc: = (5.939T+0.0080525*T*2)*R

T l:‘_'h'h' dT

I ! AFTET3 = - - —= = = ﬂT - . + " = . X -
0) yars o go DB = [T (3.578+0.003020*T-0.186x105T-2)*R*dT/T

(19 ys: = (3.578*InT+0.003020*T+0.0935T-2)*R

—

(Dper = [ 225 =0 . (3.156+0.000623*T+(15100)*T2)*R* dT/T

(IDge; = (3.156 In(T) + 0.000623*T-(7550)*T-2)*R

—

\ 7 Conyaygsdl _ T
UDvaser = fopaz— o= fropy:  (5.939+0.016105*T)*R* dT/T
(I mee: = (5939InT + 0.016105=T) =R

La constante de equilibrio a 298.15 K para la formacion de cloruro de amonio es:

In (k ) _—aGgt | —i-21505)-1000
NHaCL/ 298K RT® 1.987298.15

= 36.98196; por lo tanto:

(Kasact)oser = gIEFE1EE = 1 150966 1°

Aplicando la correccion por temperatura:

. . 'i'i"H.E Jzesi Ty 'ifj?f:': 'if? )i
In (ksract) = In (s + o222 (1= 2) = To, [~ B2 612
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por otro lado, se tiene la constante de equilibrio calculada a partir de la fugacidad de los

componentes:
f S
( fo )NH 4cCl
Keq =[ T £ e L 5.13
(?)NH 3(F Dhic

Se realizan las iteraciones correspondientes para obtener la temperatura de formacién
del cloruro de amonio, recordando que cuando la constante de equilibrio calculada a
partir de la fugacidad (ecuacion 5.13) es menor o igual a la constante calculada por

medio de la energia de Gibbs (ecuacion 5.12), se tiene formacion de la sal.

TABLA 16.- Constante de equilibrio del NH,Cl usando energia de Gibbs.

T(°C) T (K) | (I"H)NH,CI/RT | (I°H)NH3/RT | (I°H)HCI/RT | (1°)NH,CI/R | (1°s)NH3/R | (I°S)HCI/R | In (K1)T = K1
75 348.15 | 1.60036 0.62828 0.50306 | 1.72601 0.67783 | 0.54309 [26.96531 |5.139E+11
100 373.15 2.28018 0.88928 0.70364 2.54049 0.99152 0.78559 |23.10690 | 1.084E+10
135.338 | 408.488 | 3.14121 1.21343 0.94543 3.64699 1.41093 1.10215 |18.59782 | 119379157
150 423.15 3.47018 1.33515 1.03402 4.09255 1.57758 1.22565 |16.99249 | 23974227
175 448.15 3.99930 1.52819 1.17198 4.83608 1.85283 1.42696 |14.55213 |2088870.7
200 473.15 4.49378 1.70536 1.29574 5.56110 2.11780 1.61772 | 12.43307 |250965.31
227.035 | 500.185 |4.99552 1.88177 1.41612 6.32650 2.39389 1.81348 |10.44526 |34381.134
250 523.15  |5.39867 2.02094 150902 | 6.96296 262067 |1.97205 |8.96763 |7844.9696
275 548.15 5.81676 2.16278 1.60176 7.64282 2.86016 2.13741 | 7.54786 1896.6715
300 573.15 6.21594 2.29578 1.68688 8.31031 3.09260 2.29588 |6.29867 543.84912
TABLA 17.- Constante de equilibrio del NH,Cl usando fugacidades.

T(°C) f°NH; fgNH; f°HCl fgHCI K1 Error

75 0.994686 | 0.000031 0.996289 0.000200 158956325 | 5.137E+11

100 0.995667 | 0.000035 0.997001 0.000211 133659053 1.071E+10
135.338 | 0.993425 | 0.000038 0.995530 0.000216 119379157 -9.98E-07

150 0.997057 | 0.000039 0.998017 0.000215 119068244 | -95094017

175 0.997559 | 0.000039 0.998382 0.000209 122259278 -1.2E+08

200 0.997971 | 0.000038 0.998680 0.000200 131363208 -1.31E+08
227.035 | 0.998363 | 0.000036 0.998963 0.000187 148718347 -1.49E+08

250 0.998593 | 0.000036 0.999128 0.000189 145130558 -1.45E+08

275 0.998830 | 0.000037 0.999297 0.000191 141966372 -1.42E+08

300 0.999028 | 0.000037 0.999438 0.000192 139393726 -1.39E+08
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Se encuentra convergencia a 135.34°C, lo cual indica que a partir de esta temperatura

hacia abajo se forma el cloruro de amonio. A continuacion se presenta en la tabla 14 y

en la grafica, una gama de posibilidades de temperaturas de formacién del NH4HS a

diferentes concentraciones de NH;3; y H,S. las tablas 16 y 17 se realizaron para una

concentracion de HCI de 10 ppm y 2 ppm de NHs.

TABLA 18.- Temperatura de formacion de NH4CI (°C)

ppm HCI ppm NH3 ppm NH3 ppm NH3 ppm NH3 ppm NH3 ppm NH3
1 0.6 0.4 0.3 0.2

10 135.3383 129.3095 124.9865 121.6248 119.2760 116.0156

5 129.3096 123.4674 119.2760 116.0156 113.7369 110.5729

4 127.4089 121.6248 117.4745 114.2456 111.9888 108.8549

3 124.9865 119.2760 115.1777 111.9888 109.7596 106.6638

1 116.0156 110.5729 106.6638 103.6204 101.4921 98.5351
0.5 110.5729 105.2889 101.4921 98.5351 96.4667 93.5922

GRAFICA 12.- Temperatura de formaciéon de NH,CI.
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La grafica 12 muestra que el cloruro de amonio se forma a las condiciones de operacién
de la planta y dependera de la concentracion de NH3s y HCI, por lo que es importante
considerar los valores mas altos que se pueden presentar de cloruros y amoniaco en la

operacion, como medida de precaucion para efectos de lavado.

5.1.3 Eliminacion de sales de amonio en los equipos de intercambio de calor.

Como ya se menciond anteriormente el bisulfuro de amonio no es factible de precipitar
en el proceso, sin embargo el cloruro de amonio es evidente que precipitara al enfriarse
el efluente que sale del reactor DC-401 ya que este se enfria hasta temperaturas
cercanas a 50°C y ambas sales son altamente solubles en agua, por lo que su remocion

se puede llevar a cabo por medio de inyeccion de condensado.

Como el cloruro de amonio precipita a temperaturas incluso de 132°C, si se tiene la
concentracion de cloruros y amoniaco requeridas, es importante considerar el lavado a
partir del punto en el cual el efluente alcance estas temperaturas y por supuesto

temperaturas inferiores a la sefalada.

Lo anterior ocurre actualmente en los enfriadores EA-402, en donde el efluente del
reactor DC-501 se enfria desde 144°C hasta 50°C, sin embargo si se alcanzan las
condiciones de temperatura de disefio de los EA-401 las sales estarian precipitando
incluso en la ultima zona mas fria de estos equipos, por lo que seria necesario adecuar
un punto intermedio para que el lavado sea efectivo o de otra forma estas sales se
estaran acumulando en los equipos EA-401, con la consecuente pérdida de eficiencia

de transferencia de calor y efectos de corrosion por los depdsitos.

Si el lavado de las sales no es efectivo, se puede tener arrastre de éstas incluso a los
siguientes equipos del proceso como lo son los intercambiadores EA-404 que
precalientan la carga a la debutanizadora DA.402, reduciendo también el area de
transferencia de calor, por lo que es necesario realizar esta actividad de forma

adecuada.
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CAPITULO 6.
ANALISIS PINCH DE LA RED DE INTERCAMBIO DE CALOR Y POSIBLE INTEGRACION
TERMICA CON LA UNIDAD REFORMADORA DE GASOLINAS NO. 1.

6.1 Consideraciones para el analisis pinch.

El analisis pinch tiene como objetivo el uso eficiente de la energia disponible en el
proceso. Para cumplir con este propodsito, en primera instancia, se requiere, el
diagrama de flujo de la planta de proceso y datos relevantes de la misma que se
obtienen de la operacién diaria, datos de disefio y resultados de la simulacién. De esta
manera se tienen las cargas térmicas de los equipos, la temperatura y presion de
operacion de los mismos y ademas las propiedades fisicas de la mezcla a las
condiciones de operacién del proceso [23].

En el presente estudio se consideran las plantas Hidrodesulfuradora de naftas y la
reformadora de gasolinas para una posible integracion energética, conociendo de
antemano que la Hidrodesulfuradora presenta areas de oportunidad en el tren de
precalentamiento de la carga y en los calentadores BA-401 y BA-403. Se considera la
reformadora de gasolinas como posible integracion debido a que los productos que se
utilizan en ambas plantas son afines y la Hidrodesulfuradora de naftas alimenta a la

reformadora.

Para este proyecto se utiliza la carga a la planta de acuerdo al disefio y a las
condiciones actuales de operacion de la unidad, para detectar las ineficiencias de la red
de intercambio de calor y como reducir estas en la medida de lo posible.

El andlisis pinch se basa en los siguientes pasos [23]:

e Dividir el problema en el pinch y disefiar cada seccidn separadamente.

¢ Iniciar el disefio en el pinch y moverse a partir de ahi.

¢ Inmediatamente adyacente al pinch cumplir con las siguientes restricciones:
Cprot < Cpeog (arriba del pinch)
Cprot > Cpcoa (abajo del pinch)
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e Maximizar las cargas de intercambio.
e Suministrar calentamiento externo sélo arriba del pinch y enfriamiento externo

s6lo abajo del pinch.

Bajo estas premisas se procede a realizar el analisis de la red de intercambio existente.

6.2 Analisis pinch de la red de intercambio de la U-400 y U-500 1.

Las figuras 1 y 6 representan los diagramas de flujo de las unidades hidrodesulfuradora
de naftas y reformadora de gasolinas, respectivamente, de la Refineria “Ing. Antonio

Dovali Jaime” que se utilizaron para llevan a cabo el analisis.

FIGURA 6.- Diagrama de bloques reformadora de gasolinas.

Se utilizé el programa “Energy Analyzer” de Aspen para realizar el analisis pinch, y un
ATmin de 30°C [23], el cual es bastante agresivo para unidades reformadoras e
hidrodesulfuradoras de gasolinas. Como referencia para esta diferencia de temperatura
se tiene “Pinch Analysis: For the Efficient Use of Energy” de “Natural Resources

Canada”. Integrando las dos plantas de proceso se obtuvieron las curvas compuestas.
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FIGURA 7.- Curvas compuestas.

4.000e+008
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Enseguida el simulador identifica la Temperatura de pinch y los objetivos en consumo

de energia para calentamiento y servicios de enfriamiento. Cabe destacar la

complejidad de la red ilustrada en las curvas compuestas, ya que se tiene una zona

entre 50 y 200°C donde las curvas son bastante paralelas, lo cual dificulta la

identificacion del pinch.

Erergy Targets

Area Targets

Finch Temperatures

Hat Cold

Heating [kJ./h] 1.231e+008 Counter Current [mz2] EFF2
Coaoling [kd/h] 1.214e+008 1-2 Shell & Tube [m2] 2785
MNurmber of Units Targets Cost Index T argets

T atal kinirnurnn 14 Capital [Cast] 5 485:+006
binirnunn for MER 5 Operating [Costdz] 01525
Shellz 34 Total Annual [Costlz] 0.2085

2248C 194.8C

De esta manera se obtiene el caso base, que representa las condiciones actuales, con

la desviacién existente de los objetivos. El pinch por el lado de las corrientes calientes

calculado es 224.9°C y para las corrientes frias 194.9°C. La figura 8 se genera en forma

automatica al importar la simulacion de “Aspen HYSYS” y se considera como caso

base.

66



e

e

. EFLUENTE DC-301_To_ALM 74501 .
"
cesgies_To_DC-401 AL FA-0 i pr—— »
| FoNDO Des1_To_REFORMATO Qe o [ -
P —— A A mEECRpAT . b d =
:MM " e e
SRR P! =
- P ) C5-C5AENFRIMENTOTe_C3-0 A RS "
. $ ¥ AUMENTAGION EA-01_To CARBAADCS01,
h EE I EWTE M
- I 1) T EFLuEnTE DC-401
, LCT|ON GA-HIRE T RECFONDD . | ..
36-3_T0_REC FONDO DA o e
: 2Pl To Canca et
| N MENTACION A PY-...
L
B HEUEERN
< | nE
Hooel T feashle HR 0 HX Nk Caloulated: 0 Unsafifed Sheams 0]
VS R S . s pscaprers — — TmmE= (STt e ey T CrmETe

FIGURA 8.- Red de intercambio caso base.

De tal forma que la red de intercambio

existente, presenta 36.8% por encima del

consumo de servicios de calentamiento y 37.3% mas de servicios de enfriamiento de

acuerdo al objetivo.

El siguiente paso es identificar las mayores ineficiencias de la red de intercambio, las

cuales se indican en la figura 9 obtenida de “Energy Analyzer”:

_ ,J HEM Design Cross Pinch: SimulationBaseCase = [ =[]
Sort by Column: | 224820/ 18482 | (o [@ [o
224.82C/19482C -
Total Metwark Cross Pinch Load [k /h] 4.527e+007 | |
E&-401 & ain [k /h] 2. 757e+007
I |EA-BD@EMain [k1/h] 1. 77 0e+007

FIGURA 9.- Cambiadores de calor que cruzan el pinch.
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Se observa que la mayor ineficiencia se encuentra en los intercambiadores EA-401 y un
tanto menos en los EA-501, los cuales cruzan el pinch. Si realizamos la resta de los
servicios de calentamiento de los equipos que cruzan el pinch a los servicios que

presenta el caso base tenemos:

1.648e8 — 4.527 e7 = 1.2313e8 kJ/h

Este valor representa lo que sugiere el simulador, por lo que se procede a intentar
eliminar o al menos reducir lo mas posible estas ineficiencias. En primer lugar se inicia
con los EA-401 que representan el 60% del problema, obteniéndose en la figura 10 la

red de intercambio con su desviacion del objetivo.

MHetwork Cost Indexes Metwork Performance

| Cost Index % of Target HEM I % of Target
Heating [Costds] | 0.1662 114.4 Heating [kd/h] 1.408=+003 114.4
Cooling [Costds] | 5.951=-003 83.05 Coaling [kd/h] 1.391 =+002 1146
Operating [Cosgstdz] | 01722 1129 Murmber of Lnits 17.00 283.3
Capital [Cost] | 5.2584=+006 95.79 Mumber of Shells 13.00 55.88
Total Cost [Costds] | 0.2258 108.3 T otal Area [m2] 1.220=+004 138.8

[
P = 12237567.7 bl o 2o il

ool
| -

: i
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200 FONDO DA-501_To_REFORMADO r seerezse v e
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FIGURA 10.- Red de intercambio resolviendo el EA-401.

Esto se logra incrementando la temperatura de salida de la carga a los intercambiadores
hasta 248°C para después entrar al calentador BA-401 con menores requerimientos de
calentamiento. De igual forma, la salida del efluente de los EA-401 alcanzara menores
temperaturas y por consiguiente los requerimientos de servicio de enfriamiento en los
EA-402 se reducen.
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= Heat Exchanger E-101 | = | [z

Haot Stream: dezglose_To_DIC- 401 &l Fa-404

I:IZ ac |224 =
v Tied v Tied
dT Hot end: Druaky: BArea: dT Cold end:
53.97 C 3.7 3Te+007 kdih EF5. 4 m2 20.00 C

v Tied [v Tizd

248E|l: 1949[:

Enld Strear: 11_To EFLUEMNTE DiC-401
fe Counter Current ¢ Shell and Tube

D ata | Connectivity J Farameters J T-H Plot J Motes J

>
,..-J Heat Exchanger E-100 = = (3]
Hot Stream: desgloze_To DC-407 AL FA-404
ae- 2 I
L2490 N |‘IEIS.I:II:
[w Tied [w Tied
dT Haot end: ity Area: dT Cold end:
2000 C |8.334E+DD? bl #k |E|43.E me |54.55 C
[w Tied [w Tied
1949 C |48.43 C
. N ]
N
Caold Stream: 11_To EFLUEMTE DC-401
f* Counter Current " Shell and Tube
Data | Connectivity J Farameters J T-H Flot J Motes J
S CaledatonsOK

FIGURA 11.- Temperatura de salida del EA-401 eliminando cruce del pinch.

Se observa una clara mejora en la reduccion del consumo de servicios de calentamiento
y enfriamiento unicamente eliminando el cruce del pinch de los EA-401. Resta ahora,

intentar eliminar la ineficiencia de los EA-501.

Se puede llegar al 100% del objetivo en consumo de servicios de calentamiento y

enfriamiento eliminando el cruce del pinch de los EA-501, sin embargo esto nos lleva a
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una ATmin cercana a 10°C, cuestidbn que no es practica debido a la gran area de

transferencia que debe utilizarse para lograr este objetivo. De acuerdo a los datos de

experiencia en plantas de proceso de hidrodesulfuradoras y reformadoras de gasolinas,

reportados en la bibliografia, un AT, entre 30-40°C es aceptable [23].

Se realiz6 el analisis para llegar al objetivo de ahorro de servicios mejorando el EA-501,

con los siguientes resultados:

FIGURA 12.- Red de intercambio sin cruces del pinch.
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Como se puede observar, con este arreglo se elimina al 100% las ineficiencias de los

equipos de intercambio y sin cruces en el pinch. Sin embargo se tienen 2 cuestiones; la
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primera es que la temperatura de disefo para entrar al calentador BA-501 es de 438°C
ya que esto afecta a los reactores DC-501 A/B/C/D que se alimentan en serie del
calentador (esto es, la salida del BA-501 alimenta al DC-501A y el efluente de este
retorna al calentador BA-501 para incrementar su temperatura y alimentar al DC-501B y
asi sucesivamente. El segundo punto es que la temperatura de la carga y efluente que

salen del EA-501 no cumplen con el ATy, como de muestra en la figura 13.

FIGURA 13.- AT de los intercambiadores EA-501.

Por lo anterior al analizar las posibilidades de integracion del efluente del BA-501 con
otras corrientes cumpliendo con ATnin, conduce a no poder eliminar todas lo
ineficiencias de la red y en resumen se obtuvieron los resultados que se indican en la
tabla 19.
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6.3

TABLA 19.- Diseiios propuestos para el uso eficiente de la energia.

. Total Cost Indexw. Area . Cap Costindes Heatin Cocling  Op. Cost Index
Dean L T

SimulationBaseCase 0.26770 14313 16 26 6.006E+06 | 1.684E+08|1.667E+08| 0.20635
EA-401 0.22564 12197 16 19 h.254E+06 | 1.408E+08 [1.391E+08] 0.17218
BA-403 0.22009 12653 17 20 HA14E+06 | 1.345E+08|1.327E408| 0.16479
BA-402 0.22006 12649 17 20 5 410E+06 | 1.345E+08 [1.327E408| 0.16479
EA-501 TOTAL 0.21894 13454 17 19 b.302E+06 | 1.345E+08|1.327E+08| 0.16479
BA-401 0.21812 12969 17 21 h.220E406 | 1.345E+08 [1.327E+08| 0.16479
EA-501 TOTAL 0.21269 22669 16 21 6.002E+06 |1.231E+08|1.233E408] 0.15139
Targets 0.20854 6765 14 M h.485E406 | 1.231E+08 [1.214E+08] 0.15251

La integracion con los calentadores BA-401, BA-402 y BA-403 arroja valores idénticos
de ahorro de energia, sin embargo la problematica operativa conduce a analizar
especialmente la posibilidad de integracion con el calentador BA-403 ya que este se
observa como limitante para operar la planta a su capacidad de disefio de acuerdo a los
resultados de la simulacion y a las condiciones reales a las que opera este equipo. La
desviacién del objetivo integrando la propuesta del EA-401 y BA-403 es bastante

aceptable y se resume a continuacion.

Propuesta de mejora de la red de intercambio existente y su impacto energético

en el desempeio de la planta.

La propuesta de mejora de la red de intercambio incluye aumento de area de
transferencia de calor de los intercambiadores EA-401 para alcanzar las temperaturas
indicadas, por otra parte la integracién del efluente del BA-501 con la alimentacion al
BA-403 para reducir los requerimientos de este ultimo. La red reduciria el objetivo de

consumo de servicios en la siguiente proporcién:
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-

_,...J HEM Cresign Cross Pinch: BA-403

Sortby Column: |22482C/ 1948 ~| [ [ [o

=1 Fom| >3

Finch Temperatures: | 224 82 C /194 82 C -
Tatal Metwork, Cross Pinch Load [k k] 1.135e+007 | |
E-101 [kd/h] 1.138e+007

FIGURA 14.- cruce de pinch de la propuesta de mejora.

Es importante mencionar que el calentador BA-501 requiere la alimentacion a la
temperatura a la cual se opera actualmente, de tal forma que el sentido en mejorar este

parametro, no representa mejora para la operacién. La integracion con el calentador BA-
403 se representa en la figura 15:
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FIGURA 15.- Red de intercambio considerando EA-401 y BA-403.
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La figura 16 muestra el incremento de temperatura en la corriente, antes de entrar al

BA-403, considerando la integracion con el efluente del DC-501D, antes de ingresar al

calentador.
s Heat Exchanger E-102 e B[S
Hat Strearn: EFLUEMTE DIC-501_Ta ALl FA-501
I I = S
185.2 C N 4731 C
[w Tied v Tied
dT Hot end: Cruaty: Area: dT Cold end:
2E0.2 C |E.32EEe+DEIE kd s |35I.EIEI m2 253.3C
v Tied v Tied
22E0C 219.8C
——- £ N EI
)
Cold Stream: SUCCIOMN GA-410R-2_To_REC FORDO
" Counter Current t« Shell and Tube

Data | Connectivity J Parameters J T-H Plat J NDtesJ

S calbustorsok

FIGURA 16.- Incremento de temperatura de la corriente de fondo da-402.

De tal forma que la integracion reduciria los requerimientos de energia del BA-403 en
8.05E6 kJ/h. Sin embargo es importante mencionar que se necesita también
incrementar el area de transferencia de calor de los EA-501 (Packinox), lo cual requiere
de un estudio de ingenieria a parte por la complejidad de estos equipos, la sugerencia
es colocar los equipos a la salida del efluente del BA-501, esto es antes de entrar al EA-
501.

La figura 10 indica que, al eliminar la ineficiencia de transferencia de calor de los EA-
401 mejora el desempefio energético en 16.4% al reducir el consumo energético de
168.4 a 140.8 MMBTU/h y al incluir la integracidon energética con el BA-403 la mejora
seria del 20%, como puede notarse en la figura 14, el incremento con esta ultima
integracion es pequefa, por lo que la propuesta de mejora esta direccionada en mayor
medida a los intercambiadores EA-401, aun cuando se realizara el calculo de retorno de

inversion considerando también la integracién al calentador BA-403.
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6.4 Diseno preliminar de equipos de intercambio de calor.

La intencidn del disefio preliminar es obtener un estimado del costo de los equipos y del
espacio que emplearan en la planta para tener referencia de la posibilidad para llevar a

cabo las modificaciones de acuerdo a los espacios existentes en el sitio.

Existen diversos modelos para disefio de intercambiadores de calor como: doble tubo,
tubos y coraza, tubos aletados, tubos trenzados, tubos en U, de placas, de espiral,

compactos, etc., sin embargo cada uno de ellos tiene su aplicacién en la industria.

Debido a la problematica existente con el ensuciamiento de los equipos de intercambio
y al requerimiento de realizar limpieza frecuente de los mismos (sobre todo los EA-401),
se opta por seleccionar y diseiar los equipos utilizando la opcion de tubos y coraza con
arreglo cuadrado de los tubos, ya que estos presentan menor tendencia a los depdsitos

y mayor facilidad para la limpieza [1].

Para llevar a cabo el disefio preliminar de los equipos de intercambio se utilizé la
herramienta “Aspen Exchanger Design and Rating V7.0” de Aspentech, el cual importa

los datos de la simulacién efectuada en “Aspen HYSYS” [14].

Para los EA-401 se considera un disefo total de intercambio, tomando en cuenta que
los equipos actuales de tubos trenzados con arreglo triangular promueven aun mas el
ensuciamiento y dificultan la limpieza. Sin embargo, también se puede agregar

solamente el area requerida para alcanzar la temperatura de salida calculada.
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~ Process Data

Hot Stream [1] Cold Stream [2]
Tube Side Shell Side

Fluid narme |EFLU EMTE DC-401 |C.-'1'-.F| Ga Ea-401

In Out In Dut
kM azz flows rate [total] m IW IW
Temperature [= | |=01.97 [103.25] [45.43 ELE]
“apar mass fraction [1 [ERETEEES |7.246455E |1
Operating preszure [absolute) |koftemz_~| |55.605 [55.014 [01E3 52572
Pressure at liquid surface in colurmn Ii
Heat exchanged [eTUMm ~] |114400000
Adjust if over-specified |Heat load j |Dut|et termnperature j
E zstimated pressure drop Im W W
Allowsable prezsure drop psi - |257 |257
Fouling resziztance lm IW IW

FIGURA 17.- Datos extraidos de Hysys para diseiio de los EA-401.

Se utilizé la carga de 28,500 bl/d a la unidad hidrodesulfuradora de gasolinas como
carga maxima y ensuciamiento de 0.002 ft*hF/BTU de acuerdo a lo que sugiere la
literatura consultada. La carga térmica es la calculada por la simulacion en Aspen

HYSYS con esta alimentacion y temperatura de salida de 248°C.

El diseno preliminar da como resultado el arreglo que se indica en la figura 18. El costo

aproximado de estos equipos es de 3 068 680 Dollar USA.

De la misma forma se realiza un pre disefio de equipos para aumentar el area de los
EA-501 y los equipos de intercambio antes del BA-403. Se importaron datos de la
simulacién para el disefio de los dos casos, en las figuras 21 y 22 se muestran los
resultados. Se considera el equipo existente EA-501 (Packinox) ya que este opera de
manera confiable y con transferencia de calor de acuerdo al disefio, por lo tanto solo se
realiza el diseio preliminar del area extra que se requiere para alcanzar las

temperaturas que sugiere el analisis pinch.
En el caso de la corriente que sale de la torre debutanizadora DA-402, para el disefio

del equipo se consideré que esta corriente intercambia calor con el efluente del DC-
501D antes de ingresar al EA-501.
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1l CONSTRUCTION OF OME SHELL Sketch

32 Shell Side Tube Side

33| Deszign/T est pressure 71.01,/76.051 § E5.385/74.504 f

34| Design temperature 354 44 415,56 [

35| Mumber pazses per shell 2 2 (m | | | [:D
36| Comrosion allowance 318 1] b i
37| Connections In IBHES 3048/ - o

38| Sizerating Out 254 1 20327

33| Hominal Intermediate 204/ 254/

A0| Tube Ma. 242 oo 254 Tkadwg 277 Lenagth BO9G Fitch  31.75
41| Tube type Plain Matenal SA-213 TP321 I Tube pattern 90

42| Shel  SA-387 12 1D 90805 a0 9906 Shell cover SA-387 12

43| Channel or bonnet SA-213 53277 Channel cover -

44| Tubesheet-stationary  54-213 TP321 Tubesheet-floating

45| Floating head cover Impingement protection Hone

46| Baffle-crozzing  S5A-387 12 Tupe Single segmental Cutj%d] 3951 W Spacing ofc 74295
47| Baffle-long Sh-387 12 Seal type ||n|et 747 48
48] Supportz-tube U-bend Type

49| Bypasz zeal Tube-tubezheet joint E=p.

A0| Expanszion joint - Tupe

51| Bho2-Inlet nozzle B89 Bundle entrance 2E63 Bundle exit 543

52| Gaskets - Shell side Flat Metal Jacket Fibe Tube Side Flat ketal Jacket Fibe

53 Floating head -

A4 | Code requirements ASME Code Sec VIl Div 1 TEMA clazz R - refiner service
55| Weight/Shell 174563 Filled with weater 21204.9 Bundle E270.7

AE| Remarks

a7

ot

FIGURA 18.- Hoja de datos de equipos para incremento de area EA-401.
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~ Process Data

Hot Stream [11]
Tube Side

Cold Stream [2]
Shell Side

Fluid name |EFLUENTE BA-501 |FDNDD Dfs-402

In Out In Out
t asz flowe rate [total) kash - 123905 273254
Temperature C x| 4882 |471.02 |18 |zz6.3
W apar maszs fraction |1 |1 |EI |EI
O perating pressure [absolute) |katfemz | [12.237 [12.084 |20.935 |20.843
Freszsure at liguid surface in column
Heat exchanged ETU/M | 7140000
Adjust if over-specified |Heat load j |Dut|et ternperature j
E stimated pressure drop | kgf.-"l::mzj ||:|_1 53 0153
Allowable pressure drop |kgf.-"u:m2j |I:|_552 j0.562
Fouling resistance |f[2=‘hxF,-'E}T|_| ﬂ ||:|_|:|I:|2 0.002

FIGURA 19.- Datos importados de Hysys para diseio antes del BA-403.

W Process Data |

Hot Stream [1] Cold Stream [2]

Tube Side Shell S5ide

Fluid name |EFLLIENTE Ba-501 |FEINDEI Da-402

In Out In Out
M ass flow rate [total] koth - 123902 123741
Temperature IC v| 4695 4355 3995 4365
Y apor mags fraction |1 |1 |'I |1

O perating prezsure [absolute]

lkgt/omz > | 12237 [12.084

Preszure at hquid surface in column

13286 [13103

—

Heat exchanged

ETUMN -

15720000

Adjust if over-zpecified |Heat lnad
E ztimated preszure drop |kgf£l:m2j |EI.1 53
Allowable preszure drop |kgf.-’|:m2j |EI.51
Faouling resistance |ft2°‘h"F.-"BTL| j |I:I.I:||:I2

=]

| Outlet temperature ﬂ

0153
0.51

0aoo2 -

FIGURA 20.- Datos importados de Hysys para disefio EA-501 (incremento).
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TEM& Sheet

Heat Exchanger Specification Sheet

Size EE0.4--1371.6

Type BFL

Haor Connected in

3 parallel 1 =zeries

SurfAunit{eff.] 71.6

Shellz/unit 3

Surf/shell [eff.]

239

O oo | e L o

PERFORMANCE OF OME UNIT

4]

Fluid allocation

Shell Side

Tube Side

—_
]

Fluid narme

FOMDO Da-402

EFLUEMTE Ba-501

—_
—

Fluid quantity, Total

273254

123305

12

Yapor [Ind0ut)

1]

1]

123305 123305

13

Liquid

273254

273254

0 1

14

Moncondensable

1]

0

0 1

15

1E

Temperature [In0ut]

218

226.28

486.2 471.0M

17

Dew / Bubble point

18

Density Wapor/Liguid

s

505.87 448312

414 7

404 S

19

Yiscogity

!

0.0934 4 0.0925

n.0z2e1 s

0.0277 &

20

tMolecular wt, ap

21.77 21.77

21

kM olecular wt, MC

22

Specific heat

!

0.778 £ 08078

09815 &

0.9521 &

23

Thermal conductivity

!

0.023 4 0.034

0.1 ./

0187/

24

Latent heat

25

Preszsure

20.996

20.681

12,237 11.711

25

Welocity

2.3

812

27

Pressure drop, allow. Acalc.

0.562 |

0.315

0.562 | 0.525

24

Fauling resist. [min]

0.00041

0.00041 0.0005% Ao bazed

29

Heat exchanged 1739256

MTD

comected

256.43

30

Tranzfer rate, Service 98.1

Dty 4275

Clean 711.5

31

CONSTRUCTION OF ONE SHELL

Sketch

32

Shell Side

Tube Side

33

DezigndTest pressure

23.904/76.051 f

14.764/74.504 f

34

Design temperature

EET

637.73

35

Humber paszes per shell

2

2

36

Corrozion allowance

318

1]

7

Connections In

20327

IE6ES

38

Sizerating Ot

15247

304.8/

39

Haminal Intermediate

&

£

o

40

Tube Mo, 122 oo 254

Thksdwg 277

Length 1371.6

Fitch  31.75

4

Tube type Plain

I aterial

SA-213 TRP3AN

| Tube pattern

a0

42

Shel 5A-38712

1D BE0.4

0D E35.8

Shell cowver

SA-387 12

43

Channel or bonnet

SA-213 53277

Channel cover

44

Tubeszheet-stationary  S4-213 TP321

Tubesheet-floating

45

Floating head cover

Impingement protection

Mone

45

Baffle-crozsing  SA-387 12

Type Single segmental

Cutzd) 3077 W

Spacing: c/c 19685

A7

B affle-long SA-387 12

Seal type

[ et

429.62

42

Supporte-tube

U-bend

Type

43

Bypass seal

Tube-tubesheet joint

E=p.

a0

E mpanzion joint

Type

a1

Rhow 2-lnlet nozzle 1215

Bundle entrance

520

Bundle exit 538

52

Gazkets - Shell zside

Flat kMetal Jacket Fibe

Tube Side

Flat kM etal Jacket Fibe

53

Floating head

54

Code requirernents

ASME Code Sec VIl Div 1

TEMA clazs

R - refiners zervice

55

Weight/Shell 20403

Filled with water

26639 Bundle

8933.6

FIGURA 21.- Hoja de datos de equipo antes del BA-403.
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Heat Exchanger Specification Sheet

1
2 k
3
4
5
gl Size T TPag3se s B mm Type BFU Hor® Connected in YV paralle™ ' series
7[ Surfintieft) V92968 m2 ¥ Shelsiunt VB Y Surfishell (sff) ¥ T 17456 m2
& PERFORMAMNCE OF ONE UNIT
5] Fluid allocation B Shell Side Tube Side
100 Fluid name N FONDO DA-402 EFLUENTE BA-501
11] Fluid guantity, Total N kg/h 123741 123802
12 Vapor (In/Out}) N kg/h 123741 123741 123502 1235802
13[ Liquid N kg/h 0 0 0 0
14]  Noncondensable N kg/h 0 0
15
18] Temperature (In/Out) 1 385.5 4356.51 4595 4355
17  Dew /Bubble point N
13| Denstty (vap/ L) N kgmil 662 | %5.21 ] 223 | 241 |
19] Viscosity N cp) 0.027 | 028114 02774 0267 4
20| Wolecular wt, Vap N 28.46 28.46 177 [ 217
21| Molecular wt, NC i
22| Specific heat i keall(kg*C)J0.8523 7 BiT3 851214 8284y
23] Thermal conductivity N keallfih*m*Cj 0.13 / 0136 / 0157 1 0.151 17
24| Latent heat N kcallkg l
25] Pressure N kgfic 13.256 13.125 12237 1216
28] Velochy N m's 10 144
27| Pressure drop, allow Jzalz. T kafic [ ERE 052 [ 0078
28| Fouling resist. (min} i mz2*h*Clkca 0.00041 0.00041
29| Heat exchanged 5961105 kcalh N MTD corrected = "ad445  C
30| Transfer rate, Service hFE] Dty  "B5.9 Clean ' 222 kcal(h*mz2*C]]
31 CONSTRUCTION OF ONE SHELL Sketch
32 Shell Side Tube Side -
23| Design/Test pressure kgfic 15 468 / Code Ta 764 J Code
34| Design temperature 576.67 v 515.55 .
25| Mumber passes per shell ~ =z v Z []j"
38| Corrosion allowance N m 318 v 318 : Il l I I FJ o
37[ Connections i m 554 7 = = = Rl ’
38| Sizefrating Ciut 254 1 - FZ03.2 I -
39 Norinal Intermediate ~ - ~ -
40| Tube Mo, ] oD 5.4 Tks— Awg 2.7 mm * Length "2276.8 mm | Pitch"a1.75 mm
41| Tube type Plain - Material SA-Z13 S31277 [  [Tube patter? 50
42 Shel T SA-ZBT 12 D "8659.95 0D "535.8 mm | Shell cower ~ SA-38T 12
43| Channel or bonnet ~ SA213 531277 Channel cowver ~ -
44| Tubesheet-stationary ~ SA-213 S31277 Tubesheet-floating _
45| Floating head cover ~ - Impingement protection Mone
45| Baffle-crossing N SA-3ET 12 TType . Single segmen’ Cut(%d) "B0.82W L Spacing: ofc V7493 mi
47| Baffle-long N S5A_337 12 ~ Seal type [ Jinlet 50067 m
42| Supports-tube ~ U-bend ~ Tvpe ~
49| Bypass seal ~ Tube-tubesheet joint ~ Exp.
50| Expansion joint N ~ Tvpe ~
51| RhovZ-Inlet nozzle "o7a Bundle entrance HFay Bundle exit 90" ka/(m7]
52| Gaskets — Shell side ~ Flat Metal Jackst Fibe Tub® Side Flat Metal Jacket Fibe
53 Floating head .
54| Code reguirements N ASME Code Sec Wil Div 1 T TEMA class ‘ A - refinery service
ss| WeightiShell ] Filled with water Ti33318 BundiTas44.7 [T

FIGURA 22.- Hoja de datos de equipos para incremento de area EA-501.

El costo aproximado de los equipos, para la integracién energética del EA-501 con el
BA-403, asciende a 350 300y 2 650 000 dollar USA, respectivamente.
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Como informacion adicional en el calculo de los intercambiadores EA-401, se tiene la
grafica de temperaturas de entrada y salida tanto por el lado tubos y lado coraza. Lo
anterior nos ayuda a determinar la ubicacion de la inyeccion de condensado para lavado
de las sales de amonio que se forman en el efluente y ademas las temperaturas que
deben controlarse a la salida de cada intercambiador, lo que proporciona informacion
adicional del comportamiento de los equipos. La grafica 13 muestra el esquema

mencionado.

GRAFICA 13.- Perfil de temperaturas EA-401-
Stream Temperatures
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La temperatura lado tubos de los EA-401, indica que la corriente llega al ultimo
intercambiador de calor a 162.5°C y al entrar al segundo paso del equipo tendra 136°C
para alcanzar a la salida del tren de intercambio 103°C. En este equipo se debe realizar
la inyeccién de condensado para lavado de sales de amonio.
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6.5

Impacto en el desempeiio energético de la planta Hidrodesulfuradora de

gasolinas.

Es evidente que se obtiene una mejora sustancial al incrementar el area de
transferencia de los intercambiadores de calor EA-401, por lo que el calculo principal
estd direccionado principalmente al ahorro de energia que se obtendra con estos

equipos y posteriormente se incluye la integracion energética antes del BA-403.

En primer lugar, se tiene el historial del afio 2009 de consumo de combustibles en la
planta hidrodesulfuradora de gasolinas No. 1 y en él se puede apreciar la energia
consumida al utilizar gas combustible y combustoleo para los calentadores en la planta.
Esta informacion se carga al programa de indice de consumo energético (ICE) y genera
la tabla 21 [8].

TABLA 20.- Consumo energético de la hidrodesulfuradora de gasolinas no. 1 en el

ano 2009.

Gna. Gas Gas Gas Poder Energia

Mes | dulce comb comb comb COPE calorifico COPE total
(Barriles) | (m3) | (BTU/ft®) | (MMBTU) | (BL) | (MMBTU/bl) | (MMBTU) | (MMBTU)
Ene | 557883 |2E+06 891 52846.0 48 6.05 290.4 53136.4
Feb | 559974 |2E+06 959 54973.8 0 6.05 0 54973.8
Mar | 620649 | 2E+06 953 59299.9 0 6.05 0 59299.9
Abr | 460359 |2E+06 913 51764.9 16 6.05 96.8 51861.7
May | 503350 |2E+06| 944.3 64356.9 0 6.05 0 64356.9
Jun | 198369 | 7E+05 950 23942.7 32 6.05 193.6 24136.3
Jul | 541241 |2E+06 927 67003.7 0 6.05 0 67003.7
Ago | 553961 |2E+06 896 60782.9 0 6.05 0 60782.9
Sep | 589080 | 2E+06 897 58428.0 0 6.05 0 58428.0
Oct | 620580 |2E+06 1026 68773.0 0 6.05 0 68773.0
Nov | 599974 |2E+06 953 63781.9 | 966 6.05 5844.3 | 69626.2
Dic | 570446 |2E+06 993 67916.1 | 3403 6.05 20588 | 88504.3




TABLA 21.- Calculo de indicador energético U-400 1 aifo 2009.

U-400-1
Compatible Excel 2007 y Excel 2003 Actividad Sustantiva y Energia V.12 (MAYO DE 2009)
COMENTARIO:
Actividad Sustantiva Energia
= Afio (Produccion)
PLANTA, ] (MMBTU /
No- ENERGETICO 2009 ‘L| MMBTU Barriles)
1 |U-400-1 Enero 557.883.0000 63136 0.095
2 Febrero 559,974.0000 54,974 0.098
3 Marzo 620,649.0000 9,300 0.096
4 Abril 460,359 0000 51 862 0.113
5 Mayo £03,350.0000 64,357 0.128
b Junio 198.369.0000 24 136 0122
7 Julio 541,241.0000 67,004 0.124
g Agosto 553,961.0000 60,783 0.110
g Septiembre 589,080.0000 50428 0.099
10 Octubre 620,580.0000 68,773 0.111
11 Moviembre 599,974 0000 69 626 0.116
12 Diciembre 570,446.0000 88,504 0.155
13 L barriles
14
15 ToTAL 7 6,375,866 " 720,883 0.113

con esta informacion se generan las graficas comparativas de consumo de energia y de

indice de intensidad energética [8].

GRAFICA 14 .- Consumo de energia U-400 1.
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GRAFICA 15.- indice de consumo energético U-400 1.
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TABLA 22.- indice de consumo energético U-400 1 afio 2009.

12E+056 1.7E+056 22E+056 27E+05 32E+06 3 T7E+H06 42E+#06 47E+06 bL2E+05 5TE+0s 62E+06 6.7E+06 TZE+05

ANO 2009
P E ICE POTENCIALES
ICE
Produccioén | Energia ICE Benchmark Potencial Porcentaje
(MMBTU
Mes | (Barriles) ) (MMBTU/bI) | (MMBTU / bl) (MMBTU) (%)

Ene 557883 | 53136.4| 0.095247 0.095247 7.74218E-12| 1.5E-16
Feb 559974 | 54973.8| 0.098172 0.095247 1638.17 0.0298
Mar 620649 | 59299.9| 0.095545 0.095247 185.19 0.0031
Abr 460359 | 51861.7| 0.112655 0.102415 4713.91 0.0909
May 503350| 64356.9| 0.127857 0.099255 14396.79 0.2237
Jun 198369 | 24136.3| 0.121674 0.121674 0.00 0.0000
Jul 541241| 67003.7| 0.123796 0.096470 14790.29 0.2207
Ago 553961 | 60782.9| 0.109724 0.095535 7860.36 0.1293
Sep 589080 58428 | 0.099185 0.095247 2320.14 0.0397
Oct 620580 68773 0.110821 0.095247 9664.89 0.1405
Nov 599974 | 69626.2| 0.116049 0.095247 12480.74 0.1793
Dic 570446 | 88504.3| 0.155149 0.095247 34171.25 0.3861
Total 6375866| 720883| 0.113064 |- 102221.74 0.1418




Al incluir el cambio de los EA-401 se tendria una reduccién del 14% en el consumo de
combustibles, esto es de 113 MMBTU que requieren los calentadores para operar se
reduce a 97 MMBTU, para este caso se considera unicamente gas combustible y se
compara contra la carga actual. En las graficas 14 y 15 se aprecia la diferencia
considerable en consumo de combustible y en el indice de consumo energético

respectivamente.

La grafica 16 representa el consumo energético en el afio 2009 y se compara contra el
2011, considerando a partir del quinto mes la operacion de los EA-401 nuevos, el
promedio de consumo del 2009 fue de 61,000 MMBTU/mes y después de la propuesta
seria aproximadamente 50,000 MMBTU/mes, lo que representa una diferencia en el

consumo energético de 17,000 MMBTU/mes que resulta bastante atractivo.
El indice de consumo energético en el afio 2009 estuvo cercano a 0.110 y a partir de la
propuesta se podria alcanzar un valor aproximado de 0.075 como se muestra en la

grafica 17.

GRAFICA 16.- Comparativo consumo energético.
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GRAFICA 17.- Comparativo indice de consumo energético.
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CAPITULO 7
CALCULO DEL RETORNO DE INVERSION.

7.1 Gastos de inversion y beneficios del proyecto.

Para efectos del calculo de gastos de inversion se utilizdé el costo de los equipos de

acuerdo al calculo de los EA-401 con 10% de costos de integracién y 10% de

imprevistos. Se considera 28,500 bl/dia de carga a la planta, un horizonte de 20 afos,

tasa de descuento 12% y se utiliza el programa institucional de PEMEX para el calculo

del retorno de inversion. La informacion suministrada al sistema se representa en la tabla

23.

TABLA 23.- Datos generales.

Programa presupuestario

Descripcidn Tren de Precalentamiento EA-401
Capacidad 28,500 |BPD
Refineria Ing. Antonio Dovali Jaime

Ubicacién

Fecha del Estudio 07-mar-10

Valores Presentes descontados @ 01-dic-10

Inicio del Proyecto 01-ene-11

Periodo de Construccion 9 meses
Inicio de Operaciones Programado 01-oct-11

Inicio de Operaciones Calculado 01-may-11 67%
Horizonte del Proyecto 20 anos
Paridad Peso/Ddlar 12.66 05-may-10
Tasa de Descuento 12.00%

Costo Promedio Ponderado del

Capital 12.00%

Crédito (U.S. §)

Interés del Crédito 10.00%

Plazo 3 anos
Periodo de Gracia 3 anos
Fecha del Primer Devengado 01-ene-11

Fecha del Ultimo Desembolso Suma Devengable

Fecha de Cierre Contable 01-ene-10
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En seguida se captura la inversion estimada para el tren de precalentamiento EA-401

para operar con una capacidad de 28,500 bl/dia de gasolina estabilizada.

Inversion estimada para el nuevo Tren de Precalentamiento EA-401 con capacidad de 28500 BPD

[ Importe a invertir dividido | Integrado
Concepto | enmesasamy | enttsidires | | enédmfiires
Activos Fijos |
Terreno | |
Subtotal terreno
Agrega concepto | Elimina concepto |
Tren de Precalentamiento | [ 3,068,600] 2,068,600]
Subtotal (ISBL}| [ 3,068,600] 3,068,600|
Agrega concepto | Elimina concepto |
Integracidén | [ 306,860] 306,860|
Subtotal (OSBL)| [ 306,860] 306,860
Activos Diferidos ]
Agrega concepto Elimina concepto
Administracién del proyecto | | 237,516] 227,516]
Subtotal activos diferidos| [ 337,516] 337,516|
Contingencias| [ [ |
Inversian Total {sin capital de trabajo}| | 3,712,976 312,976 | £2F scifares
AT 006,276l Pescs ATA

a continuacién se muestra un condensado del cargo anual por depreciacion, con una tasa

del 5% anual.

TABLA 24.- Cargo anual por depreciacion de los equipos.

Valor original | Tasa 7 Aflos | Cargo anual (USD/afio) ) Valor residual
Concepto (US$) (%) Afio1 | Afio2 | Afio5 | Afio10 | Afio15 | Afo 20 | Afo 21 | (USS)
2011 2012 2015 2020 2025 2030 2031

Depreciaciones
1502 - Edificios 3% 35 0 0 0 0 0 0 0 0
1504 - Plantas de refinacion 3712976 5% 20 139,747| 185,649 185,649| 185649| 185649| 185649 45902 0
1504 - Plantas de ventas 4% 25 0 0 0 0 0 0 0 0
1505.- Ductos 2% 45 0 0 0 0 0 0 0 0
1507 - Bienes muebles controlados 10% 10 0 0 0 0 0 0 0 0
1508 - Equipos de transporte terrestre 20% 5 0 0 0 0 0 0 0 0
1511 - Equipos de transporte maritimo y pluvial 4% 25 0 0 0 0 0 0 0 0
1521 .- Equipo de telecomunicaciones 10% 10 0 0 0 0 0 0 0 0
1524 - Equipo de computo 25% 4 0 0 0 0 0 0 0 0
1525 - Equipo de confral ambiental 25% 4 0 0 0 0 0 0 0 0
Subtotal 3,712,976 139,747|185,649| 185,649| 185649| 185,649| 185,649 45902 0
Amortizaciones 5% 20 0 0 0 0 0 0 0 0
Total 3,712,976 139,747|185,649| 185,649 185,649 185,649 185,649| 45902 0
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Para este proyecto no se requiere tripulacion adicional ya que los mismos empleados que
operan y efectuan mantenimiento a los EA-401 existentes, seran los encargados de llevar
a cabo estas actividades con los equipos sustitutos.

Se introduce el volumen de materias primas y productos, en estos se incluye el ahorro

energético que se estima en el proyecto.

Tren de Precalentamiento EA-401 con capacidad de 28500 BFD

Agregar materia prima | Eliminar materia prima ‘Agregar produc  Eliminar producto

MATERIAS PRIMAS Aho 1 Afo 2 Afo 3 Afo 4 Afo § Aio 6 Aho7 | Aho8

Descripcion [ Clave | Unidad 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018
Var. inv. gasolina estabilizada 4780 B/Dia 4 500 4500 4500 4500 4500 4500 4500 4500

Agregar materia prima

PRODUCTOS Afio 1 Ao 2 Afo 3 Afo 4 Ao 5 Ao 6 Afio7 | Afo8

Descripcion \ Clave | Unidad 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018
Var. inv. gasolina hidros 4800 B/Dia 3,450 3,450 3450 3,450 3450 3,450 3450 3450
Var. inv. isopentano 4764 B/Dia 900 900 900 900 900 900 900 900
Gas licuado 5020 B/Dia 150 150 150 150 150 150 150 150
Ahorro Energético MMBTU/Dia 340 340 340 340 340 340 340 340

Agregar producto

Los precios aplicables de cada uno de estos productos y materias primas, son vinculados
del catalogo de precios actualizado del sistema. De esta forma se generan las tablas 25 y

26 de costos de produccion y de ingreso por venta de productos.

TABLA 25.- Costos de produccién del proyecto.

Costos de Produccién para el Tren de Precalentamiento EA-401 con capacidad de 28500 BPD |

Ado 1 Afo 2 Afio 3 Afo 4 Afio 5§ Afio 6 Afo 7 Afo 8

2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018
Materias Primas 54,879,879] 90,611,644| 91,651,779 89,851,902| 94,181,901 95,352,114| 98,264,055]101,211,408
Catalizadores y Sustancias Quimicas 0 0 0 0 0 0 0 0
Senvicios Auxiliares 0 0 0 0 0 0 0 0

Costos Variables Totales de Producciéon | 54,879,879 90,611,644 91,651,779| 89,851,902| 94,181,901| 95,352,114 | 98,264,055|101,211,408

Administracion 0 0 0 0 0 0 0 0
Operacidon (Mano de obra directa) 0 0 0 0 0 0 0 0
Supervision Técnica 0 0 0 0 0 0 0 0
Mantenimiento (Material y mano de obra) 53,766 95,127 95,127 95,127 95127 95127 95,127 95127
Costos de Operacion 63,766 95,127 95,127 95,127 95,127 95,127 95,127 95,127
Generales de Planta 41,448 51,832 51,832 51,832 61,832 51,832 51,832 61,832
Fijos directos 0 0 0 0 0 0 0 0
Seguro, Impuesto Sobre la Propiedad 52,041 17,636 17,636 77,636 77,636 77,636 77,636 77,636
Gastos Fijos 93,489 139,468 139,468 139,468 139,468 139,468 139,468 139,468

Costo Total en Efectivo de Produccion | 55,037,135 90,846,238 91,886,374 90,086,497 94,416,496| 95,586,708 98,498,650/ 101,446,003

Depreciacion 124,446 185,649 185549 185649 185549] 185649 185549 185549
Cargos de Capital 124,446 185649 185649) 185649) 185649 185649 185649 185649
Costo Total de Produccion 55161,581| 91,031,887) 92,072,023| 90,272,145] 94,602,144] 95772,357| 98,684,208/ 101,631,651
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TABLA 26.- Ingreso por venta de productos.

\ Ingreso por venta de productos del Tren de Precalentamianto EA-401 con capacidad de 26500 BPD \

PRODUCTOS hiot | Aio? hio3 | Aiod | Aio5 | Af6 | Aio7 | Ao}
Descripcin | Clave | Unidad | 2011 2012 2013 2014 My | M6 | ar 2018

-

Total productos USS | 5407442 | 93467600 04562047 ] 93,087,296 | 9645075 | 97032305 | 99467486 402477980 |

Uarinv.gasolinafigros ~ 4B00USS 43600813 TATAR82T 7254334 TAMG3438 TAAB3124 TOIR028T TTAI2TTG 672413
Var v, Isgpentang TRAUSS 13800122 19229207 19104563 18979313 18892910 18603054 18727630 19103962
Gas licuad MAUSS 13478 1997860 242027 2449723 DM 2984182 2832219 2707203
Aharro Energéfico Us$ 680 04B02  dDAB02 D402 dDAR0Z 404002 40402 404802

La tabla 27 muestra el estado de resultados del proyecto hasta el afo 2017.

TABLA 27.- Estado de resultados proyecto EA-401.
Estado de Resultados del Tren de Precalentamiento EA-401 con capacidad de 28500 BPD, en U. S. Délares

Afio1 Afio 2 Afio 3 Afio 4 Afio § Afio § Afio 7 Afio 8
2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018

Ingresas 59127442 93467691 94562047 93087296 96345075 97032325 99467486 102177980
Costo en efectivo de produccion | 55,037 135] 90846238  91886.374]  90086497| 94416496 95586.708) 96,498,650 101446003
Utilidad bruta de operacion 4090307) 2621453 2676573| 3000800 1928579| 1445617 968,836 731977
Depreciaciony amoriizacion 124,446 185,649 185,649 185,649 185,649 185649 185,649 185,649
Utilidad de operacion 3965861 2435804)  2490924| 2815151)  1,742930| 1269968 783187 546328
(Gastos financieras ] 0 0 ] 0 ] ] ]

Utiidad antes de impuestos 3965061 2435004 2490924] 2815151 1742030 1259968 783187 546,328

ISR 11697580 1a074]  74Tom1| oMdsE] s20819] 377990 23405 13899
Utiidad Neta de Operacion 2776103 1705063 1743647) 1970606] 1220081 881977 548231 382430

PTU 306506 2435800 249092 o81s15] 174293 1259007  78319] A6
Utiidad Neta 2379516] 1461482 1494555 1689000 1045758 755981 de9gt2]  aur797
Utiidad Neta Acumulada 2379516 3840098 5335554 7024644 8070402) 8826383 9296295 9624092

UNA + DEP + AMORT 2503962 6530610 12051812 19262108] 27518156 36530,188] 46,012,132 55821873




7.2 Retorno de inversion y beneficios del proyecto.

La figura 24 indica un tiempo de recuperacion de 1 afio y 6 meses, por lo cual el proyecto es
factible de realizar con los beneficios adicionales para el sistema que representa el indice de
ocupacion de la planta y la reduccion en el volumen de importacion de gasolinas de alto
octano debido a una mayor produccion de gasolina reformada de mayor indice de octano al
mejorar también su carga. Ademas de los costos que no son visibles como es la reduccion

del mantenimiento del calentador BA-401 al operar con menor severidad.

Construccion de un Tren de Precalentamiento EA-401
con capacidad de 28500 BPD
Refineria Ing. Antonio Dovali Jaime; Salina Cruz, Qax.

Inicio del Proyecto 01-ene-11

Periodo de Construccidn 4 meses
Inicio de Operaciones 01-may-11

Horizonte del Proyecto 20 afos
Tasa de Interés Anual 12.00%

Capital de Trabajo 0 |Pesos MN
Inversion Total 47,006,276 Pesos MN
Valor Presente Neto 66,778,789 Pesos MN
Valor Presente de la Inversion 45,649,714 Pesos MN
Indice de Rentabilidad (VPN | VPI) 1.46

Tasa Interna de Retorno 209.72%

Periodo de Recuperacién de la Inversion 1 Ao, 6 Meses

FIGURA 24.- Retorno de inversién del proyecto EA-401.
En seguida se realiza el analisis de sensibilidad incrementando el 20% al costo de la

inversion y posteriormente 20% al costo de construccion cuyos resultados se registran en las

figuras 25 y 26 respectivamente.
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Analisis de Sensibilidad: Incremento en la Inversion del 20%

Construccidn de un Tren de Precalentamiento EA-401
con capacidad de 28500 BPD
Refineria Ing. Antonio Dovali Jaime; Salina Cruz, Oax.

Inicio del Proyecto 01-ene-11
Periodo de Construccidn 4 meses
Inicio de Operaciones 01-may-11
Horizonte del Proyecto 20 afios
Tasa de Interés Anual 12.00%
Capital de Trabajo 0 Us3$
Inversion Total 4,455 571 Uss
Valor Presente Neto 4,250,989 Uss$
Valor Presente de la Inversion -4,691,031 Uss$
Indice de Rentabilidad (VPN / VPI) 0.91

Tasa Interna de Retorno 71.24%

Periodo de Recuperacion de la Inversion 1ARo 9 Meses

FIGURA 25.- Analisis de sensibilidad 1.

Analisis de Sensibilidad: Incremento en el Lapso de Construccion del 20%
Construccion de un Tren de Precalentamiento EA-401
con capacidad de 28500 BPD

31-ene-06
Inicio del Proyecto 01-ene-11
Periodo de Construccion 30 meses
Inicio de Operaciones 23jun-13
Horizonte del Proyecto 20 afios
Tasa de Interés Anual 12.00%
Capital de Trabajo 0 |USS
Inversion Total 3,712,976 UsSs$
Valor Presente Neto 3,717,173 Uss
Valor Presente de la Inversion -2,722,584 UsSs
Indice de Rentabilidad (VPN / VPI) 1.37
Tasa Interna de Retorno 50.20%
Periodo de Recuperacion de la Inversion 1 afio, 8 meses

FIGURA 26.- Andlisis de sensibilidad 2.

De igual forma se calcula el retorno de inversion incrementando el area del EA-501 e

introduciendo equipos para intercambio de calor efluente DC-501D y fondo de la torre
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debutanizadora DA-402, sin embargo la tasa interna de retorno es menor al 10%, por lo que

la inversion no es rentable.

Construccidn de un Tren de Precalentamiento EA-401 e integracion al calentador BA-403
con capacidad de 26500 BPD
Refineria Ing. Antonio Dovali Jaime; Salina Cruz, Oax.

Inicio del Proyecto 01-ene-11

Periodo de Construccidn 9 meses
Inicio de Operaciones 01-oct-11

Horizonte del Proyecto 20 afios
Tasa de Interés Anual 12.00%

Capital de Trabajo 0 Pesos MN
Inversion Total 84,990,074 Pesos MN
Valor Presente Neto 2,321,384 Pesos MN
Valor Presente de la Inversion -75,883,995 Pesos MN
Indice de Rentabilidad (VPN |/ VPI) 0.03

Tasa Interna de Retorno 8.10%

Periodo de Recuperacion de la Inversion 3 Afios, 8 Meses

FIGURA 27.- Calculo de la tasa interna de retorno con integracion al calentador BA-403.

El calculo para la integracion energética con el efluente del BA-501D, se realiz6 como opcion
para mejorar aun mas el desempefo energético de la planta, sin embargo en el ultimo
periodo se verificd que la limpieza de los intercambiadores de calor EA-404 que precalientan

la carga a la torre debutanizadora DA-402, mejora el desempefio del calentador BA-403.

Aun sin la integracion energética mencionada en el parrafo anterior, al eliminar la ineficiencia
energética del tren de precalentamiento EA-401 que alimenta al calentador BA-401 mejora
notablemente el desempefo energético de la unidad hidrodesulfuradora de gasolinas No. 1

de la Refineria “Ing. Antonio Dovali Jaime”.
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CAPITULO 8.
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES.

8.1 CONCLUSIONES.

De acuerdo al analisis realizado en la unidad hidrodesulfuradora de gasolinas No. 1 de la
Refineria “Ing. Antonio Dovali Jaime”, es evidente la baja eficiencia de transferencia de
calor en el tren de precalentamiento EA-401, esto se debe a problemas mecanicos y de
depdsitos en los mismos tanto por el lado tubos como por el lado coraza. Lo anterior es
incrementado debido a que los tubos son del tipo trenzado y de arreglo triangular, lo cual
provoca mayor facilidad para que los sdlidos se depositen en las paredes de los mismos
por ambos lados. Considerar el cambio de estos equipos es una buena medida ya que

reduciria el depdsito de soélidos y facilitaria el mantenimiento y limpieza de los mismos.

El calculo de equilibrio quimico permitié considerar la temperatura a la cual se forman las
sales de amonio, por lo que es importante tomar en cuenta este para el lavado de los
equipos. En este caso el cuarto equipo antes de llegar a los enfriadores EA-401 es el
ideal para llevar a cabo el lavado y evitar depdsitos y arrastre de sales a equipos

subsecuentes.

De acuerdo al calculo de consumo energético y de retorno de inversién, el proyecto para
cambio del tren de precalentamiento EA-401 aporta grandes beneficios tanto
econdmicos como ambientales, ya que al reducir el consumo de combustibles se reduce
también la emisidon de contaminantes como CO,, por lo que es atractivo llevarlo a cabo.
Sin embargo, si la reduccion de presupuestos es motivo que evite efectuar el cambio
completo de los equipos, también es una opcion solo incrementar el area de
transferencia de los equipos existentes. Para lo anterior se debe considerar que los
equipos actuales de tubos trenzados seguiran ayudando a que las particulas

suspendidas se depositen.

El otro problema que se detecta es el calentador BA-403, el cual opera al limite de

disefio. Este equipo depende en primera cuenta de los intercambiadores EA-404, ya que
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estos equipos de acuerdo al area disponible deberian tener un diferencial de

temperatura de 90°C y sélo alcanzan del orden de los 70°C.

La integracion térmica con el efluente del reactor DC-501D es tedricamente factible, de
acuerdo al analisis PINCH, reduciendo ligeramente la carga térmica del calentador y por
consiguiente el consumo de combustibles, sin embargo la tasa de retorno de inversion
incluyendo esta integracion en el proyecto es del orden de 8% debido a que se tendrian
que incluir equipos de intercambio tanto a la llegada del BA-403 como en la reformadora

con beneficios menores, por lo que no se recomienda esta ultima inversion.

8.2 RECOMENDACIONES.

Los depdsitos por el lado coraza (carga) en su mayor proporcion son del tipo ferroso,
gran parte de estos se deben a la formacién de sulfuro de fierro, es recomendable utilizar
filtros, a la llegada de la carga, con malla de menor didmetro a los actuales, esto
disminuira la cantidad de particulas que llegan a los equipos. Por otra parte es
recomendable atacar el problema de raiz vigilando la adicion de inhibidores de corrosion
en las plantas primarias y efectuando limpieza periddica a los tanques que almacenan la
gasolina estabilizada ya que en estos es donde el tiempo de residencia es mayor. Es
importante recubrir adecuadamente las paredes y fondo de los tanques para reducir la

formacion de particulas coloidales.

Se recomienda adquirir nuevos equipos de intercambio de calor para sustituir los EA-401,
preferentemente de tubos y coraza por la facilidad que pueden presentar estos para su
limpieza, ademas de tener la experiencia de las unidades hidrodesulfuradoras que operan
con turbosina y diesel primarios en el sistema, presentado menos problemas de
ensuciamiento que los equipos con tubos trenzados. Los equipos de tubos trenzados
existentes podrian utilizarse como relevo para el momento en que se tenga que realizar

limpieza del tren de precalentamiento, evitando paro total de la unidad.
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Otro aspecto que puede ayudar a reducir los depdsitos y mejorar el desempefo
energético es la alimentacion directa de las plantas primarias. Lo anterior elimina el paso
del producto por los tanques y por consiguiente reduce el area de contacto del producto
con los metales, por otro lado la temperatura de llegada de la gasolina a la planta sera
mayor y entonces el calentador BA-401 requerira menor diferencial de temperatura y por

consiguiente de combustibles.

Se recomienda limpieza de los intercambiadores EA-404 para alcanzar temperaturas de
alimentacion a la debutanizadora de 130°C a 140°C, esto reduciria los requerimientos del
calentador BA-403 y se puede incrementar de esta forma el flujo de alimentacion a la
unidad, manteniendo la produccién de gasolina desulfurada y pentanos-hexanos de

acuerdo a los requerimientos de las plantas reformadora e isomerizadora de gasolinas.

Por otro lado otro aspecto que lograria mejorar aun mas el desempefio de la unidad es la
adquisicién e integracion de los separadores de alta y baja presion ,que se considerd en
la dltima modificacién que se realizé a la planta hidrodesulfuradora de gasolinas No.1,
incluyendo la torre debutanizadora DA-402. Esto liberara de gas amargo a la torre

debutanizadora y reduciria los requerimientos de energia del BA-403.
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