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RESUIlEN

RESUMEN

El proceso de hidrodesulfuración juega un papel fundamental en la obtención

de combustibles cada vez de mejor calidad. En el presente trabajo se estudian

105 conceptos generales del proceso de hidrodesulfuración encaminados hacia

una aplicación real de estos conceptos que tienen como objetivo proporcionar

una propuesta técnica para mejorar la Sección de Reacción de la Planta de

Hidrodesulfuración de Naftas N"2 de Cadereyta, N.L. debido a un cambio en la

composición del flujo de alimentación a procesar. Para cumplir con este

objetivo; este trabajo se desarrolló en 4 capítulos, los primeros dos capítulos

describen y proporcionan el soporte teórico, posteriormente los dos capítulos

finales, proporcionan la base técnica fundamentada por la base teórica. El

contenido de estos capítulos se describe a continuación:

~ Capitulo Uno.- Introducción. Se da un panorama general sobre la ubicación

del proceso de Hidrodesulfuración en el esquema de refinación del petróleo

así como también plantea los antecedentes generales de la planta de

hidrodesulfuraciónde naftas N"2 de Cadereyta, N.L.

~ Capitulo Dos.- Fundamentos teóricos. Explica los conceptos generales del

proceso as! como también los compuestos que intervienen en las

reacciones y las variables de control del proceso que se involucran en la

sección de reacción del proceso de hidrodesulfuración.

~ Capítulo Tres.- Definición del Nuevo Esquema de Proceso. Presenta la

metodología empleada para la realización de la propuesta técnica de

acuerdo a la elaboración de una reingeniería.

~ Capítulo Cuatro.- Resultados. Muestra los datos obtenidos de la simulación

del proceso de acuerdo al nuevo esquema de procesamiento, analizando y

determinando las características del nuevo esquema de procesamiento.

UNAJ./ FE5-ZARAGOZA



CAPITULO 1

CAPíTULO 1

INTRODUCCiÓN

La industria de la refinación de petróleo ha evolucionado drásticamente hasta

volverse demasiado compleja, todo con la finalidad de transformar el petróleo

en productos derivados que satisfagan la demanda en calidad y cantidad de

hidrocarburos de diferente tipo de especificación. Cabe destacar, que tal

demanda ha variado a través del tiempo, en el volumen total de productos.

La industria de la refinación del petróleo encierra una serie de procesos fisicos

y químicos a los que se somete el petróleo crudo para obtener de él por

procesos de transformación química y física, los diversos hidrocarburos o las

familias de hidrocarburos que se conocen y que se usan tanto para la

petroquímica básica y como base para la petroquímica secundaria.

Dependiendo del tipo de petróleo a procesar y de las necesidades de productos

terminados, la estructura de una refinería puede cambiar, sin embargo, las

operaciones que se presentan más frecuentemente y que se pueden ver en la

figura (ver Figura 1.1) son las siguientes:

~ Destilaciónprimaria o atmosférica.

~ Destilaciónsecundaria o al vacío.

~ Desintegración térmica (TCC).

~ Desintegración catalítica (FCC).

~ Reducciónde viscosidad.

~ Reformación de naftas.

UNAM FE5-ZARAGOZA 2



CAP!TuL01

~ Hidrotratamiento

~ Fraccionamiento de líquidos

~ Alquilación

~ Isomerización, etc.

Los principales productos que se obtienen de la industria de la refinación son:

a) Combustibles especificos para los transportes, la agricultura, la industria, la

generación de corriente eléctrica y para uso doméstico.

b) Productos especiales: Lubricantes, parafinas, asfaltos, grasas para

vehiculos y productos de uso industrial.

c) Materias primas para la industria petroquimica básica.

Como se puede observar en la Figura 1.1 la mayor parte de los productos

obtenidos en el proceso de destilación primaria se someten a hidrotratamiento

para eliminar principalmente compuestos de azufre y nitrógeno.

Para la generación de las gasolinas se incorporan procesos como reformación

catalitica, sintesis de éteres (MTSE y TAME), alquilación e isomerización de

pentanos-hexanos, balanceados de tal forma que la mezcla resultante cumplan

con la especificación establecida.

Los gasóleos de vacio se someten a desintegración catalitica fluida para

generar mayor cantidad de destilados ligeros, principalmente gasolina. El

residuo de vacio puede también someterse a hidrodesintegración as! como

también al proceso de coquización retardada para aumentar el rendimiento de

destilados, como también a procesos de hidrodesulfuración o reducción de

viscosidad para generar combustóleo.

UNAM FE5-lARAGOZA 3



CAPITuLO 1

Es evidente que de acuerdo con las características del crudo, la cantidad y tipo

de productos que se desean obtener determinan los procesos que deben

incorporarse a la refineria, cabe destacar que el proceso de hidrodesulfuración

como se puede ver en el esquema de refinación en la Figura 1.1 tiene un papel

importante en la obtención de combustibles menos contaminantes, por lo cual

el presente trabajo se encuentra enfocado hacia este proceso en especifico;

dentro del contexto de una refinería.

UNAM FE5-ZARAGOZA 4
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CAPíTuLO 1

La hidrodesulfuración (HOS) es un proceso mediante el cual se eliminan los

contaminantes indeseablesde un combustible por medio de varias reacciones

cataliticas en presencia de hidrógeno, siendo una de las operaciones más

indispensables en la industria de la refinación del petróleo, por su importancia

en la obtención de hidrocarburos libres de compuestos como: azufre, nitrógeno,

olefinas, diolefinas, metales, entre otros. La hidrodesulfuración es un proceso

que tiene como principal finalidad la remoción de compuestos de azufre en el

petróleo, esta finalidad se vio reflejada en 1960, año en que se desarrolló

remarcadamente este proceso para llevar a cabo la remoción de altas

concentraciones de azufre en los combustibles, aunque esta tendencia en la

actualidad sigue vigente; la contaminación en el aire por nitrógeno y la

demanda de una mejor calidad de los combustibles han hecho que la

hidrodesulfuración en la actualidad presente cambios significativos en el

esquema de proceso.(1)

Dentro de los procesos de hidrodesulfuración de naftas, dependiendo de la

naturaleza de la nafta se tendrán dos procesos: hidrodesulfuración de nafta

primaria e hidrodesulfuración de nafta proveniente de procesos de craqueo

térmico (Naftas de Coquización por ejemplo), en el presente trabajo se hablará

a cerca de las naftas de la hidrodesulfuración de la nafta de coquización en

mezcla con nafta primaria, proceso en el que la hidrogenación catalítica se

lleva a cabo en dos etapas de reacción, a) Hidrogenación selectiva de

diolefinas y b) Hidrodesulfuración de los compuestos de azufre e hidrogenación

de los compuestos de nitrógeno y olefinas, esto se lleva a cabo empleando

cierto tipo de reactores deacuerdo a las necesidades del proceso (ver ANEXO

8).

a) Hidrogenación selectiva de diolefinas: Esta etapa es llevada a cabo solo si

la nafta de carga proviene de procesos de craqueo ya sea térmico o

catalítico, debido a que la naturaleza de esta nafta contiene diolefinas en su

composición, como es el caso de la Planta de Hidrodesulfuración de Naftas

W2 de Cadereyta, N.L.

UNAM FE5-ZARAGOZA 5
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cAPiTuLO 1

En esta etapa de reacción se saturan todas la diolefinas presentes y parte de

las olefinas contenidas en la corriente de carga. Esta etapa tiene como

caracterlstlca el control de la temperatura debido a la alta exoterrnicidad de la

reacción.

b) Hidrodesulfuración de los compuestos de azufre e hidrogenación de los

compuestos de nitrógeno y oleñnas. En esta etapa se lleva a cabo la saturación

de olefinas; y se reduce el contenido de azufre y nitrógeno, hasta el nivel

requerido.

La finalidad de este proceso es producir hidrocarburos con especificación

requerida para un control en la emisión de contaminantes. Este proceso cuenta

con dos secciones: reacción y fraccionamiento. En la sección de reacción se

lleva a cabo las reacciones antes descritas; en la sección de fraccionamiento

se lleva a cabo la separación de los distintos compuestos formados de la

sección de reacción.

La hidrodesulfuración para procesar cargas de nafta provenientes de plantas

de coquización retardada, presentan una variación en la sección de reacción,

debido a que la nafta de coquización no es factible procesarla directamente,

por su alto contenido de olefinas, diolefinas y sílice. Este último es un elemento

que hace necesario la implementación de un sistema de reacción que elimine

este elemento, debido a que es un elemento metálico con tendencia a

desactivar el catalizador de hidrodesulfuración. La problemática actual de la

operación de la Planta de Hidrodesulfuración de Naftas N"2 de Cadereyta, N.L.,

se debe a cambios en las caracterrsticas de la alimentación a la planta,

después de haber sido diseñada esta, debido al procesamiento de aprox. el

25% de nafta proveniente de la planta de Coquización Retardada, estas

características actualmente han reportado la presencia de sílice y de no

eliminarse este, provocarla a largo plazo problemas en el reactor de

hidrodesulfuración que se encuentra operando de forma normal.

UNNJ FE5-ZARAGOZA 6



CAPiTuLO 1

1.1 OBJETIVOS:

~ Proponer un esquema de procesamiento de la sección de reacción,

mediante la adición de un reactor de guarda de sílice, para una mejora a

esta sección de la planta de Hidrodesulfuración de Naftas N"2 de la

Refineria "Héctor R. Lara Sosa" de Cadereyta, N.L., debido a la presencia

de silice.

~ Comprobar que el reactor de guarda de sílice no afecta el grado de

hidrodesulfuración en el nuevo esquema de procesamiento.

El desarrollo de este trabajo considera aspectos generales del proceso de

hidrodesulfuración que encaminan a cumplir con el propósito de efectuar una

propuesta técnica y cumplir los objetivos de este trabajo.

UNAM FE5-ZARAGOlA 7



CAPiTuLO 1

1.2 ANTECEDENTES

La hidrodesulfuración de nafta es un proceso que implica distintas fases de

reacción, el cual, al hablar de los metales que afectan el proceso de

hidrodesulfuración de naftas generalmente se habla de Vanadio M y de Níquel

(Ni), que en cantidades por arriba de 1 ppm causan en ocasiones un rápido

deterioro del catalizador de hidrodesulfuración, y altos consumos de hidrógeno,

sin embargo, el sllice es un elemento que actualmente se ha encontrado en la

corriente de alimentación a la planta de Hidrodesulfuración N"2, este debido a

su naturaleza metálica, tiende a comportarse con la misma similitud del

Vanadio M y del Nfquel (Ni) (13) Y por lo tanto, a desactivar el catalizador de

hidrodesulfuración.

La planta de Hidrodesulfuración N"2 de Cadereyta, N.L., fue diseñada para

procesar naftas provenientes de las Plantas Combinadas N" 1 Y 2, Plantas de

Destilados Intermedios N" 1 Y 2, Plantas de Hidrodesulfuración de Diesel N"3 e

Hidrodesulfuradora de Gasóleos, Planta Reductora de Viscosidad y nafta que

produce la Planta de Coquización Retardada, de acuerdo a las características

de los cortes especificados por los tecnólogos de estas plantas, para el caso de

la nafta que se obtiene en la Planta de Coquización Retardada, la

especificación de este flujo a la planta ha cambiado después de haber sido

diseñada la planta de Hidrodesulfuración de Naftas N"2, las nuevas

características indican la presencia de sllice, el cual resulta ser un elemento

que tiende a desactivar el catalizador de hidrodesulfuración, dadas las nuevas

características que se indican en la nafta se hace necesario implementar un

sistema de retención de este compuesto.

UNAM FE5-ZARAGOZA 8



CAPITULO 1

La problemática actual de la planta de Hidrodesulfuración de Naftas N"2 es el

procesamiento de una carga con el 25% de nafta de coquización del flujo total,

el cual, le confiere ciertas caracteristicas a la carga, cabe mencionar que estas

características no hacen que sea factible emplearla directamente como

combustible por su baja calidad, debido a las propiedades químicas y por el

alto nivel de contaminantes que presenta, como son los altos contenidos de

diolefinas en el orden de 2-10% volumen y olefinas de 30-40% volumen que le

confieren como característica un bajo número de octano, aunado a esto, la

presencia de sílice provoca problemas operativos.

La nafta de coquización presenta altos niveles de azufre de 0.9 a 1.5% peso,

compuestos nitrogenados en contenidos de 300-450 ppm, así como la

presencia de sllice de 16 a 35 ppm, este elemento es generado durante la

operación de la planta coquizadora por el empleo de agentes antiespumantes

que se aplican para el control de la operación de esta planta, estos agentes

antiespumantesque contienen sflice y una vez cumplida su función de inhibidor

de espuma, es arrastrado disuelto en la corriente de la nafta hacia la planta de

hidrodesulfuraciónocasionando posteriores problemas en distintos equipos.

UNAU FE5-ZARAGOZA 9



CAPITULO 1

1.3 FUNCiÓN DEL PROCESO

El proceso de Hidrodesulfuración, además de eliminar compuestos formados

con azufre, tiene diferentes funciones, como son:

}> Reducción o eliminación de corrosión durante el procesamiento posterior de
las fracciones tratadas.

}> Control y disminución de contaminantes a la atmósfera.

}> Para el caso de Querosinas, disminuir depósitos indeseables y humos.

Para el caso especifico, la función del proceso de hidrodesulfuración de naftas,

es producir nafta hidrotratada con bajo contenido de elementos contaminantes,

con la calidad necesaria para entregarse como alimentación a las plantas

reformadoras de nafta, donde se obtienen las gasolinas base que se envían al

pool de gasolinas. El proceso de hidrodesulfuración también se lleva a cabo

para eliminar compuestos indeseables presentes en la carga, y aumentar la

calidad de los productos, haciéndolos reaccionar con hidrógeno en presencia

de un catalizador, el cual tiene la finalidad de obtener una alta conversión de

los compuestos presentes en la alimentación; mediante una reacción de

hidrogenación catalitica; el hidrógeno cumple con la demanda química

requerida por el proceso y proporciona la presión parcial necesaria en el

reactor para obtener las condiciones óptimas de reacción.

El proceso de hidrodesulfuración se practica extensivamente en la refinación

comercial del petróleo, con el objeto de eliminar los compuestos de azufre,

oxígeno, nitrógeno, cloro, algunos metales, así como la saturación de olefinas,

diolefinas y aromáticos.

La hidrodesulfuración es un proceso muy versátil con una flexibilidad de

operación muy amplio con respecto a las diferentes cargas de alimentación .

Esta flexibilidad se debe, a la utilización de distintas familias de catalizadores y

la modificación de las variables de proceso, lo que permite llevar a cabo la
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función de hidrodesulfurar las distintas cargas a procesar, obteniendo la calidad

y especificación necesaria o requerida.

UNAM FE5-ZARAGOZA 11
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1.4 DESCRIPCiÓN DEL PROCESO (Diseño original)

La planta Hidrodesulfuración de Naftas N"2 de Cadereyta, N. L., se diseñó para

procesar 25,000 BPD de una corriente proveniente de almacenamiento,

constituida por una mezcla de Naftas que se producen en las plantas

Hidrotratadora de Diesel, Hidrotratadora de Gasóleos, Coquizadora, Reductora

de Viscosidad y Plantas Combinadas 1 y 2.

De acuerdo con el tipo de alimentación a procesar, será diferente el arreglo o la

distribución de los equipos que interviene en el proceso.

Básicamente el proceso consiste en la hidrogenación catalítica de los

compuestos de azufre, nitrógeno, olefínicos, entre otros presentes en las

diversas alimentaciones, para lo cual se emplea una corriente rica en

hidrógeno. Para facilitar la descripción del proceso de la planta de

hidrodesulfuración de Naftas N"2 de Cadereyta N. L., se pueden establecer tres

secciones principales del proceso que son:

~ Sección de Reacción.

~ Sección de Fraccionamiento.

~ Sección de Endulzamiento con Amina.

SECCiÓN DE REACCiÓN: (ver Diagrama de Flujo de Proceso 01 Y 02)

La función principal de la sección es la hidrogenación catalítica de los

compuestos de azufre, nitrógeno y olefinas presentes en la carga a la planta de

la siguiente forma:

La corriente de alimentación constituida por la mezcla de naftas que proviene

de almacenamiento se recibe en L.B. a 4.5 Kg/cm2 manoy 38°C, pasa a través
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CAPiTuLO 1

del filtro de carga FG-401 NB Y se introduce a control de nivel al tanque de

carga, FA-401, el cual opera a 3.0 Kglcm2 mano y 38°C. En caso de tenerse un

excedente de nafta, este se retoma a almacenamiento, existiendo también la

posibilidad de recibir cualquier corriente de nafta de almacenamiento en forma

directa de la planta que la genera.

El tanque de carga cuenta con una pierna separadora para eliminar el agua

amarga que pudiera traer consigo la corriente de alimentación, enviándose esta

a control de nivel al tanque de agua amarga. Por su parte la nafta se envía

mediante la bomba de carga GA-401/R, a control de reflujo al reactor de

saturación de diolefinas DC-401, previo precalentamiento en el Intercambiador

de carga/nafta pesada producto EA-401 y en el segundo intercambiador carga

efluente del reactor EA-402 y previa mezcla con una corriente de hidrógeno de

reposición, la cual se introduce mediante una relacionador de flujo. En el DC­

401 se realiza la saturación de las diolefinas mediante una reacción de

hidrogenacióncatalítica en fase líquida a 60.6 Kg/cm2 manoy 150°C.

El efluente del reactor, libre de diolefinas, se mezcla con el hidrógeno de

recirculación mediante un relacionador de flujo y se precalienta en el primer

intercambiadorcarga/efluente del reactor EA- 404. Posteriormente se introduce

al calentador de carga BA-401; en donde se ajusta la temperatura requerida

para alimentarse al reactor de hidrodesulfuración DC-402,

Debido a que las reacciones que se producen en el reactor son altamente

exotérmicas se alcanzan temperaturas altas que afectan la dirección de las

reacciones por lo que es importante regular la temperatura dentro del reactor

DC-402, para ello se inyecta en la parte media del reactor una corriente de

nafta caliente proveniente del separador caliente de los productos del reactor

FA-402, que está a una temperatura de 15rC.

Como consecuencia de lo anterior, el producto del reactor contiene un alto

potencial térmico que es aprovechado en el tren de intercambio, precalentando
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la carga a la torre desbutanizadora en el cambiador de calor EA-405, la

corriente de alimentación al reactor de hidrodesulfuración en el cambiador de

calor EA-404, la corriente al reactor de saturación de diolefinas en el cambiador

de calor EA-402 y posteriormente se introduce al separador caliente de los

productos del reactor FA-402, a una temperatura de 157°C y a 49.6 Kg/cm2

mano Para ajustar la distribución del calor de la corriente del efluente del rector

existen corrientes de desvio a control de temperatura, el ya mencionado en el

cambiador de calor EA-402 y en el cambiador de calor EA-405, que regula la

temperatura de alimentación a la torre desbutanizadora.

Del tanque FA-402 se obtienen dos corrientes, una en fase vapor, constituida

principalmente por hidrógeno e hidrocarburos, a la que se le inyecta agua de

lavado junto con un inhibidor de corrosión para prevenir él deposito de cristales

de amonio, mediante la bomba de agua de lavado GA-409/R, posteriormente,

se enfria y condensa parcialmente en el primer enfriador de nafta del reactor ,

EC-401 y en el segundo enfriador de nafta del reactor EA-412 y por último se

introduce al tanque separador frio de los productos del reactor FA-411, a 48.2

Kg/cm2 manoy 43°C.

La otra corriente del separador FA-402, en fase liquida, se divide en dos

corrientes, una se recircula a la salida del primer lecho del reactor, a control de

flujo en cascada con la temperatura del efluente del reactor o la intermedia del

segundo lecho, mediante la bomba de nafta de apagado GA-407/R. La otra se

envla a control de nivel del separador FA-402 al primer separador de nafta a la

torre desbutanizadora FA-404 de la sección de fraccionamiento.

En el tanque FA-411 se separan tres fases: nafta fria que se envia al EA-410

de la sección de fraccionamiento, agua amarga que se envfa al tanque de agua

amarga y una corriente de vapor rica en hidrógeno que se envfa al compresor

de hidrógeno de recirculación GB-402, previo paso por el tanque de succión del

compresor de hidrógeno de recirculación FA-403. De esta corriente antes del
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tanque se succión, se extrae una corriente de purga que se envía a

endulzamiento a control de presión.

La planta recibe el hidrógeno de reposición de L.B. a 19.0 Kg/cm2 manoy 38°C

con una alta pureza (99.5% mol) de la red de hidrógeno. Esta corriente se

recibe en el tanque de succión del compresor de hidrógeno de reposición FA­

409, se incrementa su presión en la primera etapa del compresor de hidrógeno

de reposición GB-401 AlB/C, posteriormente se acondiciona su temperatura

con el interenfriador del compresor de hidrógeno de reposición EC-405 AlB/C,

se introduce al tanque interetapa del compresor de hidrógeno de reposición FA­

410 AlB/C y se manda a la segunda etapa del compresor GB-401 AlB/C. Para

controlar el flujo de hidrógeno de reposición se cuenta con una Hnea de

recirculación de la descarga de la segunda etapa del compresor al tanque de

succión de la primera etapa, acondicionando su temperatura con el enfriador de

hidrógeno de reposición EC-406.

El hidrógeno comprimido se divide en dos corrientes, una de ellas se envía

como carga al reactor de saturación de diolefinas con un relacionador de flujo y

la otra se mezcla con la descarga del compresor GB-402 y se retoman al

sistema de reacción, antes de pasar por el cambiador EA-404.

SECCiÓN DE FRACCIONAMIENTO: (ver Diagrama de Flujo de Proceso 03)

La función principal de esta sección es separar los hidrocarburos ligeros (gas

combustible y gas L.P.) y separar la nafta desulfurada ligera, como carga a la

planta de isomerización y la nafta pesada, como carga a planta reformadora de

naftas. Esta operación se lleva a cabo en dos torres separadoras: la torre

desbutanizadora DA-401 y la torre separadora de naftas DA-402.

En la sección se reciben dos corrientes provenientes de la sección de reacción;

la primera es la corriente de nafta caliente, efluente del tanque FA-402, la cual

se introduce al primer separador de nafta a torre desbutanizadora FA-404, en
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donde se separan de la nafta los vapores generados y el agua amarga que se

manda al tanque de agua amarga. Posteriormente , la nafta obtenida del

separador se expande nuevamente a control de nivel, para alimentarse al

segundo separador de nafta a la torre desbutanizadora FA-405.

En este último recipiente se separan los vapores formados y la corriente de

nafta resultante se introduce a la torre DA-401 mediante la bomba de carga a

torre desbutanizadora GA-402, previo precalentamiento en el intercambiador

alimentación/fondos de torre desbutanizadora EA-411 y en el intercamb iador

efluente del reactor/alimentación a torre desbutanizadora EA-405.

La segunda corriente que se introduce a esta sección es la nafta fría que

proviene del separador FA-411 de la sección de reacción que se introduce a la

torre DA-401, previo precalentam iento en el intercambiador nafta frIa/fondos de

torre desbutanizadora EA-410.

Los vapores efluentes del domo de la torre DA-401, una vez que se les inyecta

el inhibidor de corrosión , se envía al primer condensador del vapor del domo de

la torre desbutanizadora EC-402 y al segundo condensador del vapor del domo

de la torre desbutanizadora EA-406 AlB, donde se condensan parcialmente y

se alimentan al tanque de reflujo de la torre desbutan izadora FA-406 en donde

se lleva a cabo la separación de fases .

En el tanque FA-406 se separan tres fases: una fase acuosa (agua amarga)

que se envía al tanque de agua amarga , la segunda fase es el LPG líquido, el

cual mediante la bomba de reflujo de la torre desbutanizadora GA-403/R, se

retorna una parte a la columna como reflujo y la otra se envía a la sección de

endulzamiento.

La tercera fase la constituyen los vapores no condensados que se eliminan a

control de presión. Estos vapores se mezclan con los de los tanques FA-404 y
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FA-405 Y con la purga de hidrógeno del FA-403 de la sección de reacción para

enviarse a la sección de endulzamiento.

Del fondo de la torre DA-401 salen dos corrientes de nafta desulfurada, la

primera se envía mediante la bomba del calentador de la torre desbutanizadora

GA-406 AlB/R al calentador de la torre desbutanizadora BA-402 donde alcanza

las condiciones de temperatura y vaporización necesarias para regresar a la

torre y proporcionar los requerimientos térmicos. La segunda corriente de nafta

se envía a la torre DA-402 previo enfriamiento en el rehervidor de la torre

separadora de naftas EA-409 y en el intercambiador alimentación Ifondos torre

desbutanizadora EA-411 .

Los vapores efluentes del domo de la torre DA-402 se envían al condensador

del vapor del domo de la torre separadora de naftas EC-403, donde se

condensan totalmente y se introducen al tanque de reflujo de la torre

separadora de naftas FA-407. La corriente líquida efluente de este acumulador

se divide en dos corrientes, una se envía como reflujo a la torre DA-402

mediante la bomba de reflujo de la torre separadora de naftas GA-404/R y la

segunda, que constituye el destilado liquido de la columna que se envía a L.B.

mediante la bomba de nafta ligera producto GA-408/R, previo enfriamiento en

el enfriador de nafta ligera producto EA-408 AlB.

Del fondo de la torre DA-402 salen dos corrientes de nafta, la primera se

manda al rehervidor de la torre separadora de naftas EA-409, donde alcanza

las condiciones de temperatura y vaporización necesarias para regresar a la

torre y proporcionar los requerimientos térmicos. La segunda corriente es el

producto de fondos de la columna que se envía a L.B. mediante la bomba de

nafta pesada producto GA-405/R , previo enfriamiento en el EA-401 de la

sección de reacción y en el enfriador de nafta pesada EA-407 AlB.
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SECCiÓN DE ENDULZAMIENTO CON AMINA: (ver Diagrama de Flujo de Proceso

04)

La sección de endulzamiento de amina tiene como función eliminar el ácido

sulfhídrico contenido en el gas y LPG amargos que se obtienen en la sección

de fraccionamiento mediante un proceso de absorción en una solución acuosa

de dietanolamina (DEA) al 20% en peso, lo anterior se logra al entrar en

contacto a contracorriente las corrientes amargas con la amina en la torre

endulzadora de LPG DA-403 Y en la torre endulzadora de gas DA-404. La

capacidad de diseño de la sección considera la posibilidad de eliminar todo el

azufre presente en la nafta de alimentación a la planta en forma de ácido

sulfhídrico en las corrientes de alimentación a esta sección.

La regeneración de la amina se lleva a cabo en la planta de hidrodesulfuración

de diese!.

La torre DA-403 es un equipo empacado con dos lechos, en la cual por el domo

se obtiene el LPG mezclado con trazas de solución de amina por lo que se

hace pasar por el separador de LPG producto FA-414, antes de enviarse a L.B.

a control de presión.

En la torre DA-404 es un equipo en la cual se obtiene por el domo gas dulce,

para evitar arrastre de amina, antes de enviarse a L.B. se hace pasar por el

separador de gas dulce FA-415.

El flujo total de amina rica que se obtiene por el fondo de las columnas DA-403

y DA-404 Y por el fondo de los separadores FA-414 Y FA-415 se extrae a

control de nivel y se retorna a la planta de hidrodesulfuración de diesel para su

regeneración.
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1.5 DIAGRAMAS DE FLUJO DE PROCESO
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CAPITULO 2

CAPíTULO 2

FUNDAMENTOS TEÓRICOS

La hidrodesulfuración se lleva acabo para la eliminación de compuestos de

azufre, presentes en los diferentes flujos de alimentación a una planta, estas

alimentaciones pueden ser: nafta ligera, nafta pesada, turbosina y gasóleos,

todos estos son producto de la destilación primaria del petróleo. El conocer las

especies químicas que contienen los diferentes tipos de alimentación a la

planta de hidrodesulfuración, nos ayudara a fijar las condiciones óptimas de

operación del proceso y obtener un producto con la calidad y especificaciones

requeridas. En la actualidad la tendencia está orientada hacia una obtención de

combustibles más limpios, con aproximadamente un 99% de remoción de

azufre; por lo cual se hace indispensable el conocimiento de los principales

compuestos que intervienen en las reacciones químicas de remoción,

saturación, craqueo e hidrogenación. Las distintas especies quirmcas

presentes en los diferentes tipos de alimentación a procesar son el fundamento

del proceso de hidrodesulfuración, así entonces se pueden mencionar los

siguientes aspectos determinantes en el proceso:

~ Compuestos de Azufre.

~ Compuestos de Nitrógeno.

~ Saturación de (mono y di) Olefinas.

~ Saturación de Anillos Aromáticos.

~ Remoción de Sílice.

~ Variables de Control de Proceso (Sección de Reacción).
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2.1 COMPUESTOS DE AZUFRE

Los compuestos que intervienen durante la eliminación del azufre son

importantes para un buen diseño de los equipos y de las condiciones de

operación a las que se lleve acabo el proceso de hidrodesulfuración,

generalmente la corriente de alimentación contiene compuestos como:

mercaptanos, sulfuros, disulfuros, tiofenos, benzotiofenos y dibenzotiofenos,

debido a que la estructura molecular de cada compuesto es diferente, la

temperatura juega un papel muy importante por ser una variable directamente

involucrada en el sistema de reacción; ya que un control adecuado de esta

variable facilita la remoción o formación de compuestos de azufre, en la Figura

2.1 se observa la complejidad en su estructura molecular de algunos de los

principales compuestos de azufre encontrados en las diferentes tipos de

alimentación a las plantas de hidrodesulfuración.

MERCAPTANOS SUlfUROS

R-IM if R-I-A ©(-I

OISUlfUROS nOFENOS

R-'-I-I ~S-I O ~I

BENZOTlOFENOS DIBENZllTlOFENOS

©L) ©Q'R @:jO)

Figura 2.1 Principales compuestos de azufre .

Los compuestos de azufre contenidos en el petróleo son generalmente

clasificados de dos formas: heterociclicos y no heteroclclicos, estos últimos

comprenden principalmente a los tioles, sulfuros y disulfuros, los heteroclclicos

por su parte son compuestos principalmente de origen tiofénico con uno o
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varios anillos con sus sustitutos alquil o aril, algunos compuestos son

mostrados en la Figura 2.1. Aunque la caracterización de cada componente es

diffcil de determinar debido a que los distintos tipos de crudo son mezclas

complejas de diferentes compuestos , recientes avances en métodos analfticos

permitieron observar los componentes en una muestra de crudo (mezcla

Arábiga) , en la cual se encontraron 42 compuestos del tipo alquilbenzotiofeno y

29 compuestos del tipo alquildibenzotíofeno'".

Durante el proceso de hidrodesulfuración la nafta que contiene grandes

cantidades de compuestos de origen tiofénico pueden hacer la diferencia entre

procesar una nafta que contiene en su mayoría compuestos como sulfuros o

mercaptanos, ya que los compuestos de origen tiofénico presentan mayor

dificultad para ser removidos(1)12).

Convencionalmente el proceso de hidrodesulfuración se lleva a cabo de

manera directa en la cual el átomo de azufre es removido por una reacción de

hidrogenólisis llevándose a cabo reacciones de sustitución que permiten la

eliminación de los eteroátomos contaminantes de azufre (8), por lo general

este mecanismo ocurre de forma simple en donde el átomo de azufre es

removido por un craqueo de la molécula de azufre como se muestra en la

Figura 2.2.

'La rula directa de HDSes mucho
méstent• •

, 'La ruta de hldrogenad6n permite
Fir--<'\__~ ... anlUo flexible P" faclit« la
~....7 'Lf ~.J '-(~ ...ltlo_

M.e CH. H.e . CH.

Figura 2.2 Ruta de reacción para remover 4, 6 dimeti l dibenzoliofeno.
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En la Figura 2.2 se puede observar la estructura y la ruta de reacción de la

molécula de dibenzotiofeno (D8T), cuya importancia es notable ya que puede

llegar a limitar la desulfuración de la carga y no lograrse el grado de

desulfuración deseada, por lo que debe de ser tomada en cuenta esta reacción

clave al efectuar el diseño de algún proceso de hldrodesulfuración'P'.

Durante la reacción de eliminación de los compuestos de azufre la temperatura

y presión parcial de hidrógeno son variables de operación importantes para

orientar la selectividad a la eliminación del azufre en compuestos de tipo

tiofénicos alquilados (C1-C5 alquil-tiofenos) sustituidos; predominantes en la

composición de las naftas provenientes del proceso de desintegración térmica.

Por lo cual un punto a considerar es el balance térmico del sistema, esto es

debido a la exotermicidad de las reacciones de hidrogenación de diolefinas e

hidrogenólisis, ya que se requiere de un control adecuado de la temperatura de

reacción llevado a cabo mediante una corriente de apagado (quench),

favoreciendo la remoción de S y N, esto es llevado a cabo para minimizar las

reacciones de recombinación entre alquenos y H2S, según se muestra en el

siguiente esquema:

~ ~+~

Mercaptanos+ H2 .. • Alquenos + H2S.. • Alcanos
K2

La velocidad eliminación del azufre mercaptánico es suficientemente rápida a

las condiciones normales de hidrotratamiento, sin embargo, la reacción

exotérmica reversible para la formación de mercaptano puede favorecerse a

condiciones de operación de alta presión parcial de H2S, alta temperatura, del

tipo de carga, de la concentración del azufre total, de la presión parcial de H2,

contenido de alquenos y el espacio velocidad.

Un punto importante a considerar en la remoción de azufre es que atmósferas

con alta concentración de H2S inhiben las reacciones de hidrogenación de

olefinas y desulfuración debido a que el ácido sulfhídrico se adsorbe sobre los
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sitios catalfticos en competencia con otros compuestos de azufre. El análisis

quimico del producto a 250·C, presenta alta concentración de compuestos

tiofénicos ya que estos compuestos son removidos completamente a

temperaturas de aproximadamente 280·C, sin embargo, los mercaptanos

vuelven a estar presentes a temperaturas superiores a 320·C, donde las

reacciones de recombinación pueden llegar a ser dominantes, aunque la

remoción de azufre mercaptánico resulta ser fácil de remover presenta un

grado de complejidad al tener que controlar la temperatura de reacción para

evitar una posible recornbínacíón'",

En todas las reacciones que ocurren en el proceso de Hidrodesulfuración, el

hidrógeno se utiliza como reactante esto se puede observar en la Figura 2. 3

en donde, además se muestra la dificultad para llevarse a cabo la reacción

según sea el tipo de compuesto:

AZUmE IIERCAPTÁNICO
R
I "'dI

H- C-S - H • "' -­
I
H

AZUmE TIOFÉNICO

O + 3H,

R
I

H-C-H + Hl''i + calor
I
H

C.Hw ... H:S ... calor

4.6~.......

-~©-© + II¡S + calor
~ . : 111' o dl_. dh
<»rcu ( '11, · 611 fr-/\'--- ~ U + H,S + calor
~_ I I

( 'U , (1 " ,

Figura 2.3 Reacciones de desulfurización.
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2.2 COMPUESTOS DE NITRÓGENO

La hidrodesnitrificación es un proceso en el cual los compuestos

organonitrogenados se eliminan de las corrientes de hidrocarburos para

producir combustibles Iiquidos estables, aunque se sabe que desde hace

mucho tiempo que la hidrodesnitrificación es más difícil de llevar a cabo en

comparación con la hidrodesulfuración, en refinerlas se le da poca importancia,

debido a que la cantidad de compuestos nitrogenados es comparativamente

inferior a los compuestos de azufre, pero esta situación ha ido cambiando

debido a la necesidad de procesar crudos cada vez más pesados de baja

calidad los cuales son ricos en compuestos nitrogenados.

Los compuestos nitrogenados encontrados en la alimentación a la planta de

hidrodesulfuración son clasificados de dos formas al igual que los compuestos

de azufre los cuales son: heterocíclicos y no heteroclclicos, incluidos en los

últimos anilinas y aminas alifáticas; algunos de estos compuestos se pueden

observaren la Figura 2.4.

Na.IlA QCIIlOlMA

NH2

00~

TET1WIIlROQUINO PRlOl

ro @
H H

lNOOlIIA
aJIlBAZOL

©O @jQ)
H H

Figura 2.4 Compuestos nitrogenados .
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Los compuestos nitrogenados heterocrclicos se dividen usualmente en dos

grupos: aquellos que tienen anillos plridínicos de seis miembros y aquellos que

tiene anillos pirrólicos de cinco miembros, estos dos grupos de compuestos

nitrogenadosheterocrclicos tienen diferentes configuraciones electrónicas y por

lo tanto interaccionancon la superficie del catalizador en diferente torma'".

Debido a que los compuestos heterocfclicos nitrogenados deben ser

hidrogenados hasta su saturación antes de que el nitrógeno sea removido, se

presentan numerosos productos intermedios que contienen nitrógeno; en

consecuencia es necesario distinguir entre el grado de conversión de un

compuesto nitrogenado y el grado de desnitrogenación, que implica la

conversión total o conversión final a hidrocarburo y amoniaco.

Un punto importante en las reacciones de hidrogenación de los anillos

heterocrclicos y bencénicos que es desfavorable a altas temperaturas, por este

efecto puede ser compensado incrementando la presión parcial de hidrógeno

en la reacción. La hidrodesnitrificación es virtualmente irreversible a las

condiciones normales de hidroprocesamiento y es generalmente controlada por

la cinética de la reacción en vez de ser controlada por la termodinámica. La

reactividad por hidrogenación de anillos-N decrece en el siguiente orden:

Quinolina ( piridina ( isoquinolina ( indol ( pirrol

Durante el proceso de hidrodesnitrificación al efectuarse las reacciones de

hidrogenación de los compuestos de nitrógeno se llevan a cabo la formación de

sales de amonio que producen incrustaciones o ensuciamiento en las tuberfas,

esto provocan serios problemas como perdidas de presión por taponamientoen

tuberías por mencionar algunos, aunque este problema se puede solucionar

inyectando agua de lavado a la corriente efluente del reactor de

hidrodesulfuración. Estas sales son producto de una reacción de

desnitrificación de alguno de los compuestos de nitrógeno, los cuales

presentan un mecanismo similar como el que se muestra en la Figura 2.5 en

donde se muestra la hidrodesnitrogenación de la piridina y se obtiene NH3,
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aunque no es el único compuesto que reacciona para formar NH3 ya que

existen otros como quinolina e indol que reaccionan para formar propilbenceno

y etilbenceno respectivamente y ambas reacciones tiene como subproducto

NH3,con un mecanismo de reacción similar.

Figura 2.5 Reacción de hidrodesnitrogenación de la piridina.

Estas sales suelen ser cloruros de amonio (NH4CI). El amonio se forma en el

reactor de hidroprocesamiento por la conversión de los compuestos de

nitrógeno que contiene el flujo de alimentación al reactor.

El ácido clorhfdrico (HCI); que genera las sales de cloruro de amonio puede

entrar al proceso con el hidrógeno de reposición, el ácido c1orhfdrico (HCI) se

produce por la conversión de cloruros en la alimentación, además de poder

entrar como sales; las cuales pudieron no haber sido removidas por los

desaladores, es decir antes de la entrada al proceso, la mayoría de las sales

pueden no ser convertidas en ácido c1orhfdrico (HCI), pero en cambio; pueden

depositarse directamente en el catalizador del reactor envenenándolo, por lo

cual actualmente se tiene mayor importancia en la hidrodesnitrogenación con

respecto a años anteriores'?'.
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2.3 SATURACiÓN DE (MONO Y DI) OLEFINAS

A.- SATURACiÓN DE OLEFINAS

Estudios en planta piloto han demostrado que la presencia en ocasiones de

pequeñas cantidades de olefinas puede limitar la desulfurización debido a que

la recombinación de olefinas con ácido sulfhfdrico (H2S) puede confundir los

resultados obtenidos en una simulación de alguna planta en diseño o alguna

planta en proceso.

Esto es si la presencia de mercaptanos no es anticipada, la cual indica una

reacción de recombinación con el H2Scomo se muestra a continuación :

Mercaptanos + H2 .~--- Parafinas

Figura 2.6 Reacción de reconvers ión de las olefinas .

Esta reacción Figura 2.6 es reversible la cual cambia a la izquierda a alta

presión parcial de H2S como característica principal, aunque también esta

reacción depende de la temperatura, tipo de alimentación, el azufre total en la

alimentación, la presión parcial de hidrógeno, el contenido de olefinas, el

espacio velocidad, y la configuración del reactor.

Por lo tanto para obtener un alto nivel de conversión de azufre, la presión

parcial ejercida por el H2S puede ser un parámetro esencial a cuidar, debido a

que en niveles de alta conversión de azufre el flujo neto de desulfurización de

la nafta puede estar limitado por las concentraciones en el reactor tanto por las

olefinas como de H2S.

Sin embargo, el efecto de la temperatura tiene un papel muy importante ya que

a temperaturas superiores aproximadamente entre 300 y 320°C puede ocurrir
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la reacción de recombinación de H2S-olefina. Esta variable como ya se

mencionó esta intimamente relacionada con el tipo de alimentación, ya que

esta temperatura varia según la composición de esta, debido a que a

temperaturas muy altas y con un catalizador muy activo puede causar craqueo

cerca de la salida del reactor, produciendo olefinas(11)(12).

La hidrodesulfuración de una nafta generalmente es la alimentación a una

planta reformadora de naftas, que requiere la remoción de azufre a niveles de

0.5 ppm, para conseguir concentraciones de azufre de semejantes

caracteristicas, las correspondientes concentraciones de H2S y de olefinas

deben de mantenerse relativamente bajos, para prevenir las reacciones de

recombinación como se muestra en la Figura 2.7 la cual termodinámicamente

es reversible. En la hidrodesulfuración las reacciones en conjunto se pueden

considerar como combinaciones de la reacción de la Figura 2.7 y el paso de

saturación para la obtención de parafinas como se muestra a continuación:

Olefinas
+
H~

.. Parafinas

Figura 2.7 Reacción de reconversión de las olefinas.

B.- SATURACiÓN DE DIOLEFINAS

En la nafta proveniente de la planta de coquización retardada, la saturación de

diolefinas antes del hidrotratamiento es esencial para la obtención de un

producto de alta calidad, a diferencia de las olefinas que qulmicamente son

compuestos semejantes, son saturadas por lo general en el reactor de

hidrodesulfuración. Las diolefinas, por lo tanto debido a que a temperaturas

normales de hidrotratamiento tienden a polimerizar o formar gomas

ocasionandocontaminación del catalizador y ensuciamiento del equipo.
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Estas diolefinas principalmente provienen del corte de la destilación primaria o

de las plantas FCC y especialmente de las plantas de coquización retardada,

estos son compuestos del tipo dieno como se muestra a continuación:

Se ha encontrado que las diolefinas y algunos compuestos aromáticos pueden

ser removidos a temperatura relativamente baja considerando que otras

reacciones ocurren a altas temperaturas, por lo tanto deben de ser removidas

antes del hidrotratamiento con la finalidad de evitar los problemas ya

mencionados. Esta temperatura que solo incluye a diolefinas y algunos

compuestos aromáticos que pueden ser saturados por debajo de 203·C fue

obtenida experimentalmente en planta piloto y fue considerando que otras

reacciones no lo son; como olefinas, azufré y nitrógeno que comienzan a

decrecer a 210·C (10).

En este sistema de reacción al tenerse que efectuar en forma separada de la

reacción de hidrodesulfuración la temperatura y la presión son las variables de

operación importantes para orientar la selectividad a la saturación de las

diolefinas del tipo 1-3 butadieno y 1-3 pentadieno y diolefinas con 6 átomos de

carbono.

Un punto a considerar ya mencionadoes el nivel térmico requerido, esto es con

la finalidad de alcanzar el mayor nivel de energfa de activación de las especies

catalfticas; minimizando las reacciones de hidrogenación de olefinas,

desintegración de hidrocarburos ligeros y coquización debido a la

concentración de insaturados y la exotermicidad de las reacciones tfpicas de la

diolefinas, sin embargo, estas reacciones pueden presentar la siguiente

reacciónque se observa en la Figura 2.8 :

Coque + H 2 --. Dienos Conjugados + H 2 .4---~ Alcanos + Ó.HHIDROGENACIÓN

Figura 2.8 Reacción de hidrogenación de las diolefinas
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La nafta de alimentación que entra al sistema de reacción de saturación de

diolefinas es recomendable mantenerlo en fase liquida con un minimo de

vaporización para favorecer la reacción de adición de hidrógeno y es

recomendable mantener la presión en un rango entre 40-60 Kg/cm2 mano

Algunas de las reacciones típicas de diolefinas se muestran en la Figura 2.9:

L-

11 .-

11 1.-

.IV.-

c.H.~ c.Hs ~ c.Hs ....!:........ c.H1O
(Vinil Acetileno) (8utadieno) (8ulenos) (Butano)

c.Hs
(Butodietlo)

/'" "-
c.H. H, c.Ha~ c.H1O

(Vlni Acetileno) - (Butenos) (Butano)

C,H" H, C,H16
(1-Hepleno) - (Heplano)

c.Hs ~ c.Hw
(Bllenos) (Butano)

Figura 2.9 Reacciones diolefinicas.
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2.4 SATURACiÓN DE ANILLOS AROMÁTICOS

Los compuestos aromáticos son hidrocarburos químicamente y físicamente

muy diferentes a los compuestos parafínicos y nafténicos. Los hidrocarburos

aromáticos están formados por un anillo bencénico el cual no está saturado

pero es muy estable que se comporta como un compuesto saturado. Estos

compuestos aromáticos se encuentran clasificados en tres clases: mono­

aromáticos, di-aromáticos, y poli-aromáticos; todas estas clases de aromáticos

presentan ciertas características deseables e indeseables según sea el tipo de

molécula, como se observa en la Figura 2.10.

lJ&f. ~ CARACTERlSTICA

komoli cos (mono ) @ Butn Odonolt
Orondoscridadts 11'\ proddos do FCC

komollcos (di ) @@'" ButnO<:l ....lt
En C4hno pobre

komolioos (polI) d§Jo<"
~

Figura 2.10 Moléculas típicas enaromáticos.

La saturación de hidrocarburos es requerida para mejorar las propiedades de

ignición de la fracción a hidrotratar. Para llevar a cabo la hidrogenación de

hidrocarburos mono-aromáticos se requieren de condiciones severas de

hidrotratamiento ya que los anillos simples son muy estables'", Lo cual hace

que la saturación de compuestos poliaromáticos sea más compleja que un

compuesto monoaromático esto es debido a que presenta una relativa

superioridad en estabilidad que un compuesto poliaromático.
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Los compuestos aromáticos que podemos encontrar en el crudo son de origen

bencénico, es decir, todas estas moléculas presentan un anillo aromático en se

estructura molecular, entre las cuales tenemos: moléculas de benceno , tolueno,

etilbenceno, o-xileno, m-xileno, p-xileno, cumeno, naftaleno entre otros, ver

Figura 2.11.

BtQf"lC)«lO @

T~ullr-.o r8f~

Nafta 1..-.0 ~~

Flm;n!rono @#J

Figura 2.11 Compuestos aromáticos.

La hidrogenación de los compuestos aromáticos es una reacción reversible a

las condiciones de operación típicas del proceso. La hidrogenación es una

reacción exotérmica, por lo que la conversión al equilibrio disminuye al

aumentar la temperatura de reacción, a altas ' temperaturas se favorece la

hidrodesintegración y se obtienen bajas conversiones en la hidrogenación de

aromáticos.

La presión parcial de hidrógeno y el espacio velocidad son las variables más

importantes para la hidrogenación de los aromáticos polinucleares ya que con

alta presión parcial de hidrógeno y un tiempo de residencia prolongado se logra

aumentar la velocidad de la hidrogenación. (4)

En todo los casos el consumo de hidrógeno es muy alto, especialmente cuando

es especificado que el contenido de aromáticos sea bajo y la presión parcial de

UNAI./ FES-ZARAGOZA 36



CAPITULO 2

hidrógeno sea similar a la operación en el rango de hidrocraqueo. Las

caracteristicas de los productos dependen de la severidad de operación e

incluso en el más severo de los casos, el indice de cetano es limitado a un

valor alrededor de 40. (15) Aunque la saturación de aromáticos generalmente

incrementa el número de cetano de una alimentación en particular, la relativa

mejora es variable ya que una completa saturación de aromáticos no es una

garantfa de la producciónde un combustible que sea alto en cetano.
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2.5 REMOCiÓN DE SIUCE

La hidrodesulfuración de nafta es un proceso que implica distintas fases de

reacción, en él existen contaminantes que afectan el proceso, algunos de estos

contaminantes son de origen metálico. Generalmente, los metales que afectan

al proceso de hidrodesulfuración son compuestos formados por Vanadio M y

Nlquel (Ni), desde la década de los 60's estos compuestos han tomado gran

importancia debido a la complejidad de remoción de estos metales de la

corriente de carga, esta importancia es debida a que grandes cantidades de

metales que van desde 1 pmm, presentes en la corriente de carga; causan un

rápido deterioro del catalizador (13) (29), altos consumos de hidrógeno y en

consecuencia una relación directa con la hidrodesulfuración de la carga y de

las variables de control.del proceso.

Para el procesamiento de crudos cada vez más pesados con altos niveles de

metales se han desarrollado diversas alternativas tecnológicas para la

remoción de sflice y especificamente de metales. Los procesos desarrollados

para la remoción de metales destacan los siguientes (29)(28):

• Extracción por solventes

• Utilización de una resina de intercambio iónico.

• Utilización de un reactor desmetalizador utilizando un catalizador de costo

relativamente más barato en comparación con el de hidrodesulfuración.

Esta última alternativa de proceso, es la de mayor aplicación con respecto a las

otras dos alternativas, debido a que ofrece una mejor remoción de metales. Sin

embargo pruebas realizadas en planta piloto por el Instituto Mexicano del

Petróleo recomiendan la utilización de un reactor con un catalizador de

caracteristicas similares al usado para hidrodesulfurar, debido a que con la

utilización de un catalizador semejante al de hidrodesulfuración, la remoción de

sf1ice, para el caso de la hidrodesulfuración de naftas de coquización es de
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aproximadamente del 99% y en comparación con la utilización de un

catalizador más barato (zeolita por ejemplo) la remoción de metales es aprox.

del 65 al 80%(13)(29), con lo que para la remoción de metales en general las tres

alternativas mencionadas anteriormente no ofrecen una remoción tan eficaz en

comparacióncon la utilización de un reactor con un catalizador semejante al de

hidrodesulfuración propuesto por el Instituto Mexicano del Petróleo.

Actualmente, el procesamiento de crudos más pesados y el procesamiento de

naftas provenientes de las plantas de coquización retardada, presentan en la

caracterización de alimentación a la planta compuestos formados por silice.

El silice es un elemento metálico y como tal tiende a comportarse con la misma

similitud del Ni y del V en presencia del catalizador de hidrotratamiento, es

decir tienden a causar los problemas ya mencionados con anterioridad.

La presencia de compuestos de sílice en la corriente de alimentación de una

planta que procesa naftas de coquización retardada, puede presentar

concentraciones de 16 a 35 ppm aproximadamente, estos compuestos de sflice

son generados en la planta de coquización por el empleo de agentes

antiespumantes que se aplican para el control de operación de la planta,

comportándose con tendencia a desactivar lentamente el catalizador de

hidrodesulfuración asi como también disminuyendo el tiempo de corrida y vida

útil del catalizador, de no ser removido este elemento puede llegar al

catalizador de la planta Reformadora de Naftas y afectar de igual manera el

catalizadorde Reformación.

Estos compuestos son del tipo dimetil-siloxanos ciclicos constituidos de 3 a 7

átomos de silice (Figura 2.12) con bajo peso molecular que ebullen en el

intervalo de la nafta y es arrastrado fácilmente en esta corriente llegando de

esta forma a la planta de hidrodesulfuración.
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H H H

I I I
H _C_H H _C_H H_C _H

I I I
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I I I
H_C_H H_C.H H_C_H
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H H H

N
.. hast....

Figura 2.12 Compuesto antiespumante (polidimelil siloxano).

En este sistema de reacción la retención de sílice es de tipo superficial el cual

involucra principalmente grupos oxidrilo de la alúmina para llevarse a cabo en

dos etapas, el mecanismo propuesto de la retención es como se muestra a

continuación:

1. - Reacción superficial de fisisorción del compuesto de silicio sobre los grupos

HO- de la alúmina (Figura 2.13):

HJ\JH3

~~k-3
H3~~V "'CH 3

H H H H

o o b o
'Al \A1 \A1 \1rmmó 'ó 'O O'1."'I""I""P'1m"'""""711/

Figura 2.13 Catal izador de hidrotratamiento -A.
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2. - Apertura del anillo y retención de los átomos de silicio sobre los grupos HO­

de la alúmina (Figura 2.14):

Figura 2.14 Catalizador de hidrotratamiento -B.

Considerando lo anterior, este sistema de reacción se ve favorecido al operar

en un medio reaccionante totalmente en fase vapor donde las variables de

operación de temperatura y velocidad espacial presentan mayor efecto con la

finalidad de obtener un producto con concentraciones mucho menores a 1 ppm

en sllice.
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2.6 VARIABLES DE CONTROL DE PROCESO (sección de

reacción)

El control y buen funcionamiento de una planta dependen básicamente de una

elección adecuada de las condiciones de operación de los distintos equipos

que integran el proceso, la eficiencia del proceso de desulfuración depende de

las condiciones de operación empleadas para operar a condiciones óptimas y

poder alcanzarse niveles de eliminación de azufre superiores al 99%. Los

hidrocarburos formados en las reacciones de desulfuración tienen puntos de

ebullición menores a los compuestos de los cuales proceden . Tanto las. .
condiciones de operación como el catalizador son seleccionados de tal manera

que se minimicen las reacciones laterales como la deshidrogenación,

desnitrogenación, entre otras.

Por ello, el grado de desulfuración de cualquier tipo de carga es función directa

de los siguientes parámetros básicos para el control de proceso de la sección

de reacción:

~ TEMPERATURA.

~ PRESiÓN (PRESiÓN PARCIAL DE HIDRÓGENO).

~ FLUJO.

~ RELACiÓN HIDRÓGENO/HIDROCARBURO (H2IHC).

~ ESPACIO VELOCIDAD (Liquid Hourly Space Velocity 6 LHSV) .

~ CATALIZADOR.
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TEMPERATURA:

La temperatura es una variable que afecta directamente el desarrollo de las

distintas reacciones que se llevan acabo en el equipo de reacción, (reactor),

por ello en la actualidad las reacciones son llevadas a cabo en distintos

reactores debido a la gran variación de temperaturas a las que se da lugar la

reacción. Cabe mencionar, que aunque todas las reacciones que ocurren en el

proceso de eliminación de azufre son exotérmicas, las reacciones de

saturación de diolefinas, olefinas, y descomposición de compuestos de

nitrógenoson las que liberan mayor cantidad de energía.

El efecto de un incremento de temperatura de reacción aumenta la velocidad

de reacción, y por lo tanto, el nivel de desulfuracion. A temperaturas inferiores a

280·C las velocidades de reacción tienden a disminuir y arriba de 410·C

ocurren reacciones indeseables generando ligeros y excesivo deposito de

carbón sobre el catalizador. En el diseño de unidades de hidrodesulfuración la

temperatura de inicio de corrida es fijada por el tipo de producto desulfurado, la

presión y ciertos factores económicos. Como resulta obvio, las cargas ligeras

son fácilmente desulfuradas a bajas temperaturas de operación, la cual se

incrementa en función directa con el rango de ebullición de la carga

(alimentación) a tratar.

Para el caso de la saturación de diolefinas las temperaturas de reacción deben

de ser controladas ya que determina las velocidades de reacción de

hidrogenación de estas. Un criterio que debe de ser tomado en cuenta para el

diseño y operación de una planta de hidrodesulfuración que contenga en la

corriente de alimentación diolefinas es la exotermicidad de la reacción. Esta

temperatura no debe de exceder a 210·C por lo que es necesario mantener

estable esta temperatura debido a que las diolefinas tienden a polimerizar a

altas temperaturas provocando taponamiento o ensuciamiento en los equipos.
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En cambio la temperatura de remoción de sllice a la entrada de alimentación

del reactor se determina considerando que este sistema se ve favorecido en un

medio totalmente vaporizado (100% vapor) por lo que aproximadamente la

temperatura de reacción se encuentra entre 250 a 290·C.

Ambos casos (saturación de diolefinas y remoción de sllice) son casos

particulares que actualmente se tratan de manera independiente en equipos

separados, esto es con respecto a las reacciones de hidrodesulfuración

La saturación de olefinas se comporta de manera semejante a la reacción de

hidrodesulfuración con respecto a la temperatura, con la excepción de que el

incremento de la velocidad de reacción se mantiene a mayores temperaturas; y

aproximadamente a 427"C se obtienen aparentes condiciones de equilibrio en

las cuales el grado de saturación se limita.

El grado y rapidez de la desulfurización se incrementa visiblemente cuando la

temperatura aumenta; a 343·C la velocidad de reacción es sumamente rápida

manteniéndose este incremento hasta de 371·C por encima de la cual debe

estabilizarse.

Como se puede observar en le siguiente Figura 2.15 dado un incremento de

temperatura los compuestos de azufre disminuyen. 'Involucrando todas las

reacciones que ocurren en el reactor de hidrodesulfuración, la conversión

deseada la temperatura se fija entre 326 y 475·C pero debe tomarse en cuenta

que a temperaturas mayores a 400·C pueden llevarse a cabo las reacciones de

hidrodesintegración. Aunque el intervalo de la operación es amplio, la única

limitación para alcanzar el valor máximo que comúnmente se fija en 370·C se

debe a que el color del producto podría no cumplir con las especificaciones (3).
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Figura 2.15 Equilibrio de desulfuración.

PRESIÓN:

(Presión Parcial del Hidrógeno)

La importancia de la variación de presión, manteniendo las otras variables

constantes provoca cambios en la conversión en las reacciones químicas,

debido a que estas son favorecidas por la presión parcial que ejerce un exceso

de hidrógeno. Variaciones normales en la presión o flujo de hidrógeno en el

reactor no ocasionarán grandes cambios, pero si pudieran ocasionar

diferencias apreciables en los productos.

Generalmente es posible obtener mayores rendimientos operando el reactor a

presiones elevadas sin exceder el punto de rocío de la carga vaporizada.

Cuando la carga aumenta de peso molecular, se requiere de un aumento en la

temperatura y por lo cual resulta necesario también incrementar la presión de

operación. Dependiendo de la temperatura de alimentación, la presión puede

ser de 28 Kg/cm2 man., para cargas ligeras y hasta 100 Kg/cm2 mano
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Cuando la presión parcial del hidrógeno no se incrementa al aumentar la

temperatura promedio de alimentación de la carga, se envenenará rápidamente

el catalizador (3).

La elección de la presión de operación depende principalmente del tipo de

carga (alimentación) y de la pureza de la corriente de hidrógeno. En términos

prácticos, si el rango de ebullición de la carga se incrementa los compuestos de

azufre se tornan más complejos y se requiere de presiones más altas para

hacerlas reaccionar y prevenir la desactivación del catalizador por deposito de

carbón.

Debido a que la presión parcial de hidrógeno es el factor decisivo y no la

presión total del reactor, la pureza de la corriente de hidrógeno es determinante

sobre la presión final elegida.

FLUJO:

Esta variable normalmente solo involucra al flujo de entrada de hidrógeno, que

se consume en el proceso por las reacciones de hidrodesulfuración así como

tener el manejo del compresor dentro de los limites de su capacidad. (3), ya que

el flujo de circulación de hidrógeno y la pureza del mismo afectan directamente

las velocidades de desulfuración, desnitrogenación, saturación de olefinas, y

desoxigenación.

El flujo de hidrógeno depende principalmente de consideraciones tales como, si

la corriente de alimentación del gas rico en hidrógeno es adecuada, la

desulfuracion deseada puede lograrse fácilmente, esto es común cuando se

tratan cargas ligeras, en donde los consumos de hidrógeno son tipicamente

bajos. Para el caso de cargas pesadas y diesel normalmente se requiere de

una corriente de reposición de hidrógeno que asegure la adecuada

desulfuración y minimice la formación de carbón. Arriba de ciertos valores de

flujo de hidrógeno los cambios en la presión parcial de hidrógeno son mínimos,

de tal manera que el flujo de hidrógeno superior a los realmente necesarios,
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resultan contraproducentes provocando consumos extras de energia

modificandoel proceso.

En la corriente de hidrógeno, los contaminantes como óxidos de carbono y

compuestos formados por nitrógeno deben de mantenerse muy por debajo de

ciertos niveles ya que compiten por la superficie del catalizador para

convertirse en metano yagua para el caso de los óxidos de carbono y en

cloruros de amonio para el caso de los de nitrógeno. El nitrógeno se comporta

casi como un inerte bajo las condiciones de desulfuracion y su solubilidad en

los hidrocarburos es baja, sin embargo a concentraciones apreciables, produce

una reducción de la presión parcial.

RELACiÓN HIDRÓGENO/HIDROCARBURO (H2/HC):

El consumo de hidrógeno dependerá del tipo de carga; del contenido de azufre

que se tenga; de que se efectúe o no un número mayor de reacciones laterales

y de las especificaciones deseadas para el producto; no obstante, se observa

que a medida que la carga se hace más pesada, aumenta el consumo de

hidrógeno.

COHSUM91!E HIl!BÓGEHO

- 3 molesde H2por molde ezutre
(100..150 SCf8)l por1~ S removido)

- 5 mole: H2por molde Nlrógeno
(313-40 Sfc.eBl por 1000 ppm Nrem<Mdo)

- 1 molde H2por molde COC
(SCf8)l.5-1 0~ , reducdón del bromo)

- 3 molesde H2por molde
ariIo ~<ndo

(15-30 SCf8)l por 1% "'*>s sebledos)

1 molde H2por mol de COC
Ilg<lduras rolas

(5.7 SCf8)l por 1 lV'1ocorwertión)

Figura 2.16 Consumos de hidrógeno de a cuerdo tipo de compuesto.
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La Figura 2.16 muestra el consumo aproximado de hidrógeno de algunos

compuestos tipicos encontrados en las naftas.

Aunque las condiciones de operación y el valor de la relación H2/hidrocarburo

son finalmente determinados por el tipo de catalizador, el tipo de carga y

composición de la misma

Cuando se habla de naftas ligeras, el valor de la relación H2/hidrocarburoes del

orden de 450-550 SCF de H2 100%/barril de carga y las condiciones de

operación del reactor son del orden de 352°C y 30 Kg/cm2mano

El consumo de hidrógeno, cuando la carga tiene un contenido de azufre de

800-900 ppm, se puede estimar en unos 70 SCF de H2 100%/barril de carga.

De igual forma, cuando se trata de destilados intermedios, el valor de la

relación H2/hidrocarburo es del orden de 1500-2500 SCF de H2 100%/BBL de

carga y las condiciones de operación del reactor son del orden de 405°C y 60

Kg/cm2mano

La relación H2/hidrocarburo es menos influyente que el espacio velocidad del

reactor. A relaciones muy bajas, la presión de vapor de hidrógeno no es

apropiada para las condiciones de conversión de los aromáticos y nafténicos. A

relaciones muy altas, se disminuye el tiempo de contacto en el reactor P',

~ ESPACIO VELOCIDAD (Liqu id Hourly Space Velocity (LHSV»):

El término LHSV (Liquid Hourly Space Velocity) , indica los pies cúbicos de carga por

hora por cada pie cúbico de catalizador en el reactor y es un rndice de la

severidad de operación:

LHSV = ft3de carga / hr

ft3de catalizador
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Mientras menor es el LHSV, mayor será la severidad y mientras menor sea el

espacio velocidad, el grado de reacción se incrementará ya que el LHSV es

inversamente proporcional al tiempo de contacto. El valor de LHSV varía de

acuerdo a la carga procesada.

Después de la selección de la presión parcial de H2 y la temperatura de

operación es posible usar correlaciones para seleccionar un optimo valor de

LHSV de acuerdo con los requerimientos de desulfurización deseada (4) .

CATALIZADOR:

La composición y estructura de los catalizadores de hidrodesulfuración tienen

primordial importancia en las reacciones de hidrogenación y desulfuración. Los

catalizadores de níquel y platino que son muy activos para reacciones de

hidrogenación, son fácilmente envenenados por compuestos de azufre,

haciéndolos insatisfactorios para las reacciones combinadas de

hidrodesulfuración, por lo que se requiere el empleo de un catalizador

resistente al proceso dual hidrogenación - desulfuración (3), Con lo cual el

catalizador utilizado para hidrodesulfuración tiene la obligación de cumplir con

una doble función:

~ El craqueo de hidrocarburos de alto peso molecular

~ La hidrogenación de compuestos insaturados formados durante el proceso

de craqueo o presentes en la alimentación.

Los catalizadores de hidrodesulfuración son manufacturados con metales

promotoresen forma de óxidos; constituidos básicamente de cuatro elementos:

~ Metales activos: Es el elemento que imparte la actividad catalltica de mayor

efecto en las reacciones de hidrogenólisis e hidrogenación. (4). Teniéndose

entre estos al molibdeno como uno de los más activos y de alta aplicación

industrial.
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> Promotores catalíticos: Es el elemento que proporciona e incrementa la

selectividad de una reacción en especial. Teniéndose entre estos al níquel

cobalto y sílice.

> Aditivos de estabilidad: Este elemento proporciona la estabilidad tanto

térmica como mecánica. Teniéndose como ejemplo: boro, titanio grafito

(aditivos de estabilidad mecánica), lantano y cerio (aditivos de estabilidad

térmica).

> Soporte: Este elemento proporciona el soporte de las especies activas

como de los aditivos que integran el catalizador. Teniéndose entre de los de

uso más común a las aluminas activas y en especial la gamma alúmina.

Entre los catalizadores resistentes al azufre, los cuales han sido considerados

aceptables para hidrogenación y desulfuracion combinadas son:

> Co-Mo

> Ni-Mo

> Ni-Mo-W

En general el catalizador Co-Mo son utilizados en su mayoría para

desulfurización y los catalizadores Ni-Mo presentan mayor afinidad para

efectuar los procesos de desnitrogenación e hidrogenación. (17)

Estudios realizados en planta piloto por Syed A. Ali, Jamal A. Anabtawi

recomiendan el uso de una combinación de catalizador Ni-Mo en la parte

superior 10 a 15 % del reactor y la parte restante utilizar como catalizador Co­

Mo, para efectuar las reacciones de hidrogenación de olefinas y evitar posibles

recombinaciones de reacción en la salida del reactor (11).
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Como se muestra a continuación en la Figura 2.17 el cual es conocido como

el árbol de ayuda de decisión para elección de catalizador de hidrotratamiento.

Que aunque la elección del tipo de catalizador depende del objetivo del

proceso, en el cual las variables y condiciones de diseño y operación son de

gran importancia.

Presón:volumendelteanor
",puma: ",el< circulación
Temp. Limts. : c: m.cl de ciseño

r4---.L-----,~_·_·- ·_·_-·- ·-·i._~é;t;;--·- ;

_._~.-

r-J-_--r --,No <iscutido.

Figura 2.17 Árbol de ayuda de decisión para la elección del catalizador de hidrotratamiento.
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CAPíTULO 3

DEFINICiÓN DEL NUEVO ESQUEMA DE PROCESO (Secc. de Reac.).

La adecuación del nuevo esquema de proceso considera principios básicos de

conservación y recuperación de energía, seguridad, minimización de efluentes

contaminantes y flexibilidad operativa.

La planta de hidrodesulfuración de Naftas N° 2 de Cadereyta, N.L. se diseño

para procesar 25,000 BPD de Nafta como se menciona en el capítulo 1 de este

trabajo, sin embargo, debe de considerarse los siguientes aspectos

determinantes para la definición del nuevo esquema de procesamiento:

~ Bases de Diseño del Nuevo Esquema de Proceso.

~ Criterios del Equipo de Reacción.

~ Criterios Establecidos Para Llevar a cabo la Simulación del Nuevo
Esquema Reacción.

a) Metodología de la Simulación.

b) Diagrama de Flujo de Proceso (Sección de Reacción).
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3.1 BASES DE DISEÑO DEL NUEVO ESQUEMA DE PROCESO.

La simulación de la sección de reacción de la planta inicialmente utilizó una

especificación de la gasolina (nafta) de coquización proporcionada por el

Iicenciador Foster Wheleer en junio de 1994 la cual es presentada en la Tabla

3.1.

UNIDADES

°API 61.2

AZUFRE % peso 0.84

NITRÓGENO % peso 0.02

No DE BROMO 83

PARAFINAS % vol. 41

OlEFlNAS % vol. 38

NAFTENOS % vol. 13

AROMÁncos % vol. 8

s/UCE ppm NO REPORTADO

Tabla 3.1 Especificación de nafta de diseno en junio de 1994.

La adecuación del nuevo esquema de proceso debe considerar la actual

especificación de la Nafta de Coquización que define Foster Wheleer en Marzo

del 2000, (Tabla 3.2) en la cual se observa la presencia de silice, razón por la

cual la adecuación de un nuevo esquema de proceso es necesario para cubrir

los rangos de esta especificación.

La implementación de un sistema de retención o de eliminación de este

elemento (Si) de la corriente de proceso justifica su importancia ya que en caso

de operar la planta sin la eliminación de este elemento disminuye el tiempo de

vida útil del catalizador de hidrodesulfuración por envenenamiento de este,

además de no ser eliminado de la corriente de proceso este puede seguir su

ruta hasta llegar a la planta de reformación de naftas desactivando el

catalizadorde reformación.
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FLUIDO:NAFTA UNIDADES

FlWO BDP 8575

AZUFRE % peso 1.03

NITRóGENO ppm peso 200

OlEFlNAS % vol. 33.5

DIOLEFINAS % peso 2.4

No DE BROMO 75

DIENOS 5.4

SIUCE ppm 5

°API 66.96

Tabla 3.2 Especificación de la nafta de carga en Marzo del 2000 .

Nafta de Alimentación:

Con las especificaciones proporcionadas por la firma de Ingeniería Foster

Wheleer se consideró un flujo de alimentación compuesto de una mezcla de

naftas proveniente de diferentes plantas, con las siguientes caracterfsticas:

MEZCLA DE NAFTAS DE ALIMENTACiÓN

UNIDADES

FlWO KgIh 121125

TEMPERATURA -c 38

PRESION kglan2 mano 5.5

PESO MOLECULAR 101.31

AZUFRE TOTAL ppm peso 3300

NITRÓGENO TOTAL ppm peso 164

ANAUSIS PIONA

PARAFINAS % vol . 53.4

ISOPARAFINAS % vol. 1.22

OLEFlNAS % vol. 13.92

NAFTENICOS % vol . 19.40

AROMÁTICOS % vol . 11.72

DIOLEFINAS % vol. 0.19

PESADOS % vol . 0.15

SIUCE ppm 1.72

Tabla 3.3 Composición de nafta de alimentación a la planta reportada en marzo del 2000 .
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Hidrógeno:

El hidrógeno de alimentación procede de un cabezal de hidrógeno con una

pureza de 99.5% mol (pureza mínima de 94.99% mol (1)). Las especificaciones

típicas del cabezal son las siguientes:

COMPOSICION HIDRÓGENO

HIDRóGENO, % mol 99.5

METANO,% mol 0.025

ETANO,% mol

PROPANO, % mol

I-BUTANO,% mol

n-BUTANO, % mol

I-PENTANO, % mol

n-PENTANO,% mol

NITRÓGENO, % mol 0.07

HCl,ppmmol

H20, ppmvol.

H2S,ppmmol

CO + C02, ppm vol . 6Omax.

Tabla 3.4 Composición del hidrógeno de alimentación.

(1) Para la simulación de la sección de reacción se considero el caso crítico

de manejar un hidrógeno con una pureza de 94.99% mol.
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Nafta Pesada a Refonnación:

La nafta pesada a reformación debe de ser como producto de la sección de

fraccionamiento previo paso por la sección de reacción en la cual se lleva a

cabo las reacciones necesarias para la obtención de una nafta producto de la

sección de fraccionamiento con la siguiente especificación:

UNIDADES ESPECIFICACIONES

FLUJO m3Jhr 140.9

DENSIDAD Kglm3 663.5

TEMPERATURA INICIAL DE ·C 101
CORTE (ASTM-D86)

TEMPERATURA FINAL DE ·C 192
CORTE (ASTM-D86)

AZUFRE ppmpeso 0.1 min.-O.50 máx.

NITRÓGENO TOTAL ppm peso 0.5máx.

No BROMO gll00g _ 1 máx.

PLOMO ppb peso 20 máx.

ARSENICO ppb peso 0.1 máx.

AGUA ppb peso 0.1 máx

CLORUROS ppb peso o

Si ppmpeso o

Tabla 3.5 Nafta producto a refonnaci6n .
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3.2 CRITERIOS DE DISEÑO DEL EQUIPO DE REACCiÓN.

Para el diseño del equipo de reacción , los siguientes criterios de diseño son

específicos para el hidrotratamiento de nafta 100% de coquización, sin

embargo, pueden ser tomados en cuenta para el diseño en general de

reactores de plantas de hidrodesulfuración de este tipo, debido a que contiene

nafta proveniente de una Planta de Coquización Retardada.

Cabe destacar que el diseño de alguna planta en particular cambia, debido a

que los equipos y criterios a utilizar están determinados de acuerdo al tipo de

carga a procesar.

REACTOR DE DIOLEFINAS:

El diseño de este sistema de reacción debe de considerar las condiciones

necesarias para que el equipo opere en forma continua tomando como base los

siguientes aspectos:

~ Fase totalmente líquida.

~ Saturación total de diolefinas con ligera saturación de olefinas.

~ Control de temperatura por alta exotermicidad .

~ Corrientes de enfriamiento (Quench) para un buen control térmico.

~ Intervalo de temperatura entre 120 y 200°C.

~ Temperatura mínima de saturación de diolefinas 125°C.

~ Catalizador altamente selectivo de metales nobles recomendable usar para
diolefinas = Ni o Pd, para olefinas = Ni-Mo.

~ Presión de operación aprox. de 54 a 68 kg/cm2 mano

~ tlT =15 a 30 "C.
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~ Altos niveles de espacio velocidad, LHSV = 5 a 8.

~ Relación H2/HC=150 a 250 ft3 / Barril.

REACTOR DE GUARDA DE SíLICE:

Este equipo debe de estar diseñado específicamente para remover el sílice

presente en la nafta procedente de la Planta de Coquización Retardada, de no

ser removido desactivaría lentamente el catalizador de hidrodesulfuración,

disminuyendo considerablemente el tiempo de corrida y la vida útil del

catalizador de hidrodesulfuración, para lo cual se considera la instalación de

dos reactores en paralelo, para operar con la siguiente filosofía, mientras uno

opera el otro está en relevo, además de encontrarse diseñados estos equipos

bajo los siguientes parámetros:

~ Aparentemente no hay reacción con los metales activos, realizándose
únicamente con el soporte de alúmina.

~ La reacción se inicia con la formación de enlaces Si-Q-AI y posteriormente
con la formación de enlaces Si-Q-Si.

~ Nafta totalmente en fase vapor.

~ Lechos de catalizador considerados de sacrificio, una vez saturado el
catalizador deben ser reemplazados por nuevo catalizador.

~ Control de temperatura por alta exotermicidad.

~ Corrientes de enfriamiento (Quench) para un buen control térmico.

~ Intervalo de temperatura entre 260 y 316°C.

~ Temperatura mínima de remoción de Sílice 232°C.

~ Catalizador altamente selectivo recomendable usar un catalizador a base de
Ni-Mo.

~ Presión de operación aprox. de 40 a 60 kg/cm2
•
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~ Espacio velocidad recomendados, LHSV =4 a 6.

~ Relación H2/HC =800 a 1000 fe I Barril.

~ % de Hidrodesulfuración =30%.

REACTOR DE HIDRODESULFURACIÓN:

El reactor de hidrodesulfuración se diseña para procesar una carga de nafta

libre de Diolefinas, Olefinas y Sflice por lo cual se diseña para obtener un

producto principal de nafta desulfurada con 0.5 ppm en peso rnáx,

Este equipo tiene como objetivo eliminar los compuestos de azufre, nitrógeno,

así como saturar las olefinas remanentes, mediante las reacciones de

hidrogenación catalftica. Para ello los parámetros de diseño que deben de

tomarse en cuenta pueden resumirse a continuación:

~ Unidad de reacción constituido por camas catalíticas .

~ Nafta totalmente en fase vapor.

~ Catalizador a base de Ni-Mo.

~ Control de temperatura por alta exotermicidad .

~ Corrientes de enfriamiento (Quench) para un buen control térmico.

~ Intervalo de temperatura entre 260 y 320·C.

~ Presión de Operación aprox. de 50 a 60 kg/cm2 mano

~ Espacio velocidad recomendados, LHSV =2 máximo.

~ Relación H2/HC=1200 trI Barril mínimo.
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}> Alta presión parcial de H2 y altos tiempos de contacto.

}> % de Hidrodesulfuración =70 % a 100%.

3.3 CRITERIOS ESTABLECIDOS PARA LLEVAR A CABO LA
SIMULACiÓN DEL NUEVO ESQUEMA DE REACCiÓN.

En general la simulación de un proceso requiere de ciertos parámetros que

garanticen las condiciones de proceso deseadas, además de que estas puedan

ser reproducidas en la planta una vez que esta se encuentre en

funcionamiento.

Por lo que la necesidad de la implementación de un sistema de retención o de

eliminación de Sílice obliga a que la sección de reacción de la planta de

Hidrodesulfuración de Naftas de Cadereyta, N.L. cambie con respecto al

sistema implementado inicialmente. El sistema de retención de silice es

identificado con el nombre de Reactor de Guarda de Sflice, el cual debe de ser

capaz de eliminar este contaminante sin provocar problemas, tanto operativos

como los especificados para los productos. Además la simulación de la sección

de reacción, considerará los siguientes aspectos:

}> La adición de un Reactor de Guarda de Silice para efectuar la función ya

mencionada.

}> Garantizar la temperatura de entrada al reactor de saturación de diolefinas y

minimizar la carda de temperatura al mezclarse el hidrógeno de reposición

con la carga efluente del reactor de saturación de diolefinas.

Para el caso del Reactor de Saturación de Diolefinas y el Reactor de

Hidrodesulfuración solo pueden tomarse valores ya establecidos, debido a que

para estos equipos las variables de diseño ya fueron fijadas en el diseño

original de esta planta.
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Sin embargo, la adición del reactorde Reactorde Guarda de Silice requiere de

estos dos equipos por ser parte fundamental en el cálculo de los consumos de

hidrógeno y el porcentaje de hidrodesulfuración que debe de ser tomado en

cuenta para el diseño y simulación de este sistema, por lo cual la simulación de

los reactores se llevan a cabo bajo los siguientesparámetros:

~ REACTOR DE SATURACION DE 0I0LEFINAS:

LHSV(hr -1) =6

Rel, H2/ HC (ft:¡ / Barril) =16

Consumo Químico de H2 (ft:¡ / Barril)=3.5

óT (OF) = 18

ÓP(psi)=19.91

~ REACTOR DE GUARDA DE SíLICE:

Re!. H2/ HC (ft:¡ / Barril) = 1000'

Consumo Químicode H2 (ft:¡ / Barril)=141

óT (OF) = 36

ÓP(psi)=14.22}
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~ REACTOR DE HIDRODESULFURACIÓN:

LHSV (hr -1)=2

Rel. H2I HC (ft:¡ I Barril) =1000

Consumo Quimico de H2(ft:¡ I Barril) =330

6 P (psi) =28.45

a) Metodología de la Simulación.

El balance de materia y energía se realizó en el simulador elaborado por el

Instituto Mexicano de Petróleo "SIMPROC" para obtener los datos requeridos,

así como también las propiedades termofísicas de las corrientes involucradas y

de la sección en general.

La simulación se realizó de acuerdo al siguiente procedimiento:

~ Elaboración del diagrama de flujo de proceso.

~ Definir los componentes del sistema.

~ Seleccionar los métodos de cálculo termodinámicos y propiedades de

transporte.

~ Definir las corrientes de alimentación.

~ Introducción de las condiciones de operación de los distintos equipos.

~ Ejecutar el programa de simulación.
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Un punto a destacar en este trabajo es que la finalidad de este no es el de

diseñar el proceso si no llevar a cabo la mejora del proceso mediante la adición

de un Reactor de Guarda de Sílice, que elimine el silice contaminante presente

en la carga actual a la planta, por las razones ya mencionadas en capitulo 1 de

este trabajo, por lo cual muchas de las condiciones de operación a las cuales

se realizó la simulación de la sección de reacción fueron tomadas del diseño

original.
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CAPITuLO 4

CAPíTULO 4

RESULTADOS

El balance de materia y energía obtenido de la simulación fue realizado de

acuerdo al diagrama de flujo de proceso, variables de diseño y algunos criterios

de diseño mencionados en el capitulo anterior. Los resultados generales de la

simulación se pueden consultar en el ANEXO A, en el cual se muestran las

corrientes de mayor importancia de la sección de reacción de esta simulación.

A continuación se presentan de manera resumida los resultados de la

simulación para el caso de los Reactores de Saturación de Diolefinas, Reactor

de Hidrodesulfuración, Reactor de Guarda de Sílice, mostrados en el Diagrama

de flujo de Proceso del capítulo anterior.

Las corrientes las entradas y salidas de los reactores muestran los siguientes

resultados:

~ Flujos de H2 de entrada y salida, correspondientes para los tres

reactores.

~ Formación de H2S, llevada a cabo solo en el Reactor de Guarda de

Sílice y Reactor de Hidrodesulfuración debido a que en estos dos

equipos se llevan a cabo las reacciones de desulfuración.

~ Condiciones de operación de los reactores asi como también los flujos

globales de entrada y salida de los reactores.

~ Esquema básico de los componentes que integran lo reactores de

acuerdo a lo mencionado en capítulo anterior.
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REACTORDE SATURACiÓNDE DIOLEFINAS (DC-401):

Del balance de materia y energía presentado en el ANEXO A, los valores

obtenidos para el reactor de saturación de diolefinas son los siguientes:

VARIABLE ENTRADA SAUDA
(CORRIENTE 115) (CORRIENTE 116)

H, (lb mollhr) 43.862 34.168

H,5 (lb mollhr) 0.000 0.000

Consumo Químico de 0.000 9.694H,(Ib mollhrl
P ( kg I cm' man.) 60.569 59.169

T('C) 150 160

FLUJO TOTAl
121195 121195(kg/hr)

ENTRADA --~l

/ '----.
. ( \ PLATO

~ .~OISTRI BUI OORSOPORTE
DE AlUMI NA ~~

'<-~~;;:::~;

LECHO
DE -........,

CATAlIZADOR

PLATO
OISTRIBUIDOR

Figura 4.1 Esquemadel reactorde saturaciónde diolefinas

Como se puede observar en la Figura 4.1 el flujo de entrada al reactor es por

la parte superior del reactor y pasa a través del lecho de catalizador en donde

se llevan a cabo las reacciones de saturación para salir por la parte inferior del

rector en donde se obtiene una carga libre de diolefinas y olefinas.
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REACTOR DE GUARDA DE SíLICE (DC-403/R):

Los resultados obtenidos para este reactor son analizados y discutidos en la

sección 4.1 de este capítulo en donde se analizan las condiciones de operación

de la corriente de entrada y salida del reactor , estos parámetros a analizar son

los siguientes:

VARIABLE ENTRADA SALIDA
(CORRIENTE 157) (CORRIENTE 119)

H, (lb mollhr) 277 1.406 2365 .007

H,5 (lb mollhr) 0.001 8.736

Consumo Quimlco de
0.000 406.399H, /lb mol/hrl

SI (ppm) 1.72 0.000

P ( kg / cm' man.) 54 .569 53.969

T(OC) 295 315

FLWOTOTAL
128295 134724(kg/ hr)

ENTRADA

LECHO
DE

CATALIZADOR

-{:'~l

/~
.>' "

PlATO
h"""....,.,."..,....r--' DISTRI8UIDOR

--,;;;=~- NAFTA DE aUENCH

PlATO
DISTRIBUIDOR

Figura 4.2 Esquema del reactor de guarda de silice
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REACTOR DE HIDRODESULFURACIÓN (DC-402) :

Los parámetros a analizar para el reactor de hidrodesulfuración son

presentados en la siguiente tabla:

VARIABLE ENTRADA SAUDA
(CORRIENTE 119) (CORRIENTE 120)

H, (lb mollhr) 2365.007 1846.896

H,s (lb mollhr) 8.736 28.373

Consumo Químico de
0.000 518.111H,(Ib mollhrl

P ( kg I cm' man.) 53.969 51.969

T(OC) 315 330

FLWOTOTAL
134724 139993(kg I hr)

r----:::i- NAFTA DE aUENCH

PlATO
DISTRI BUIDOR

Figura 4.3 Esquemadel reactorde hidrodesulfuración
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PRIMER INTERCAMBIADOR CARGA/EFLUENTE DEL REACTOR (EA-404):

En este equipo por medio de la simulación se logro obtener la temperatura de

la mezcla de hidrógeno con la carga de nafta como se puede observar en la

Figura 4.4, obteniendo de la simulación los siguientes datos:

ENTRADA
SALIDA

VARIABLE DE HIDROGENO
MEZCLA DE

NAFTAlCARGA(CORRIENTE 148) (CORRIENTE 117)
T(OC) 118.33 151

FLWOTOTAL
7100 128295(kg I hr)

SALIDA
MEZCLA DE

NAFTAl CARGA

MEZCLA DE
CARGA A
REACTOR EFLUENTE DEt ! REACTOR

y-----...:
( ~ ,(. • ENTRADA

;: :::~J 4?- DE

1 OI <: "'"'óG~O

~
.~)

CARGA10- 1EFLUENTE DE
REACTOR

Figura 4.4 Esquema del primer intercamb iador carga/efluente del reactor

CALENTADOR DE ALIMENTACiÓN AL REACTOR DE SATURACION DE DIOLEFINAS

(EA-403) :

Para el caso del Calentador de Alimentación al Reactor de Saturación de

Diolefinas (EA-403), es mostrado como un equipo de proceso y no tomado como

un equipo auxiliar.

En caso de requerir un análisis más minucioso de la caracterización de las

corrientes se puede observar el balance materia y energía presentado en el

ANEXO A de este trabajo.
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4.1 ANÁLISIS DE RESULTADOS

La simulación efectuada en el simulador SIMPROC proporcionó los datos

individuales para cada equipo y requeridos para las adecuaciones mostradas

en el Diagrama de Flujo de Proceso de la sección de reacción mostrado en el

capítulo anterior, estos datos son parámetros a analizar por su extrema

importancia, originadapor el tipo de reacciónu operación a efectuarse.

REACTOR DE SATURACiÓN DE DIOLEFINAS (DC-401):

El flujo de hidrógeno de este equipo, (ver ANEXO A) que se lleva a cabo a una

temperatura de 150 "C y 60.5 kg/cm2 man., corresponde al consumo de

hidrógeno y presión parcial requeridas por la reacción de saturación de

diolefinas, que de acuerdo a la literatura citada y diseño original de esta planta,

la saturación de diolefinasse lleva a cabo a estas condiciones.

El flujo de hidrógeno para el consumo químico de saturación de diolefinas, es

un consumo estimado, este consumo estimado es de 9.64 Ibmollhr de

hidrógenoy es de acuerdo al flujo de diolefinas de entrada a la planta, con este

consumo estimado se espera sean saturadas en su totalidad todas las

diolefinas presentes en la carga, aunque en realidad este consumo puede

variar y necesitar mayor cantidad de hidrógeno que la mencionada, sin

embargo, el exceso de hidrógeno proporcionado por la presión parcial de

hidrógeno para favorecer la reacción compensarla los requerimientos de

hidrógeno, por otro lado el hidrógeno remanente de 34.168 Ibmollhr en la

corriente de salida de este equipo es utilizado para el cálculo del flujo de

hidrógeno hacia los Reactores de Guarda de Sílice y el Reactor de

Hidrodesulfuración.

De no haberse calculado este consumo químico afectaría de manera directa al

cálculo del flujo de hidrógeno hacia el Reactor de Guarda de Silíce, y

sucesivamente al Reactorde Hidrodesulfuración.
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REACTOR DE GUARDA DE SIUCE (DC-403/R):

En pruebas llevadas a cabo en planta piloto por el Departamento de

Catalizadores del Instituto Mexicano del Petróleo, se ha encontrado que al

efectuarse la reacción de remoción de sflice; de manera simultanea se llevan a

cabo también reacciones de hidrodesulfuración, esto es debido a que la

condiciones a las que se lleva a acabo la remoción de sHice son semejantes a

las de hidrodesulfuración, por lo que el porcentaje correspondiente para el 30%

es de 8.736 Ibmol/hr de H2S de la desulfuración del total de la carga de entrada

a la planta. Por lo tanto, la simulación de este equipo se llevó a cabo en base a

este 30% de desulfuración y el restante 70% de los compuestos de azufre son

desulfurados en el Reactor de Hidrodesulfuración,

El contenido de sílice en la mezcla de entrada a la planta y a las guardas de

sílice es una concentración de 1.72 ppm y dadas las condiciones de

temperatura de 295 "C y una presión de 54.5 kg/cm2 manoestablecidas para la

simulación, se espera que la remoción de sílice sea del 100% obteniendo un

producto libre de sílice, es decir de 0.00 ppm en la corriente de salida del

Reactor de Guardas SHice. El establecimiento de estas condiciones son

tomando en cuenta que la remoción de silicones se da preferentemente en fase

vapor, por lo que se determinó como mínimo una temperatura de 290 "C y 295

"C como máximo, esta última temperatura de 295 "C es la que se estima donde

toda la nafta se encuentre en fase vapor y garantiza que la reacción de

remoción de sílice se realiza efectivamente, sin embargo, debido a que las

limitaciones de la simulación no presentan un reporte de la desaparición de

este contaminante como se observa en la Balance de Materia y Energfa

mostrado en el ANEXO A, las condiciones de presión, temperatura, flujo de

hidrógeno y la desulfuración obtenida en este reactor de 8.736 Ibmollhr de H2S

formado representan las condiciones en que la reacción de remoción de sílice

se efectúa eficazmente con un efluente del reactor libre en sHice(0.0 ppm).
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Las reacciones ya mencionadas se caracterizan por llevarse a cabo en fase

vapor y por su elevado desprendimiento de enerqía por lo que el reactor se

simuló tomando en cuenta dos lechos catalfticos con inyección de nafta pesada

amarga entre lechos para el control de temperatura, y para mantener la

temperatura de alimentación al segundo lecho en el orden de los 295 "C.

Esta inyección de nafta es llamada Quench y se encuentra ubicada en la parte

media del reactor como se muestra en la representación esquemática del

reactor (ver Figura 4.2).

REACTOR DE HIDRODESULFURACIÓN (DC-402):

En este equipo el flujo de hidrógeno y las condiciones de presión y temperatura

son muy importantes para llevar a acabo una correcta desulfuración.

El consumo qinrmco de hidrógeno correspondiente a este equipo es de

518.111 Ibmollhr y corresponde al resto de los compuestos que no fueron

desulfurados en el Reactor de Guardas de Sílice. Al igual que el Reactor de

Guarda de Sílice este equipo cuenta con corrientes de apagado (ver Figura

4.2) estas corrientes de apagado afectan en el contenido de H2S a la salida del

reactor incrementando el contenido de este a la salida del reactor.

A continuación se presenta el cálculo de la estimación de los compuestos de

azufre (S) convertidos en H2S considerando dos casos de cálculo:

El primer caso se tiene 28.373 Ibmollhr de H2S convertidos a la salida del

reactor de Hidrodesulfuración y tomando en cuenta las corrientes de apagado

(Quench) y un flujo de entrada a la planta de 121125 kg/hr que corresponden al

flujo de 25000 Barriles/Dra.
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28.373~S * WmíoTiJéS~ *4~deS * 1000mgdeS =411832778.5mgdeS
hr iihTfi(jj¡fe'j¡2S~::..tttiifeS ~eS

ppm = mg --+
kg

411832778.5~

121125 kgdeC arga
hf?

= 3400 .064219 ppmdeS

El segundo caso es considerando que las corrientes de apagado (Quench) no

le regresan o no contienen H2S, por lo tanto al flujo de H2S de salida del

Reactor de Hidrodesulfuración hay que restarle el flujo de H2S proveniente de

la bomba de apagado (GA-407/R) como se ve a continuación:

Del balance de materia y energía (ANEXO A) se tiene que el flujo de H2S de

salida del Reactor de Hidrodesulfuraciónes de 28.373 Ibmollhr y el flujo de H2S

provenientede la bomba de apagado (GA-407/R) es O.834lbmol/hr, efectuando

la operación se tiene que el flujo de H2S a la salida del Reactor de

Hidrodesulfuración sin tomar en cuenta el flujo de la corriente de apagado es

de 27.539 Ibmollhr de H2S, tomando este valor para efectuar el cálculo de las

partes por millón de azufre convertidos en H2S.

27.539~S * 1JImr1JúléS~*4~eS *1000mgdeS=399727307.2mgdeS
hr 1Jémr1tí1éi¡2S~ --HfJl1éS --rgideS

ppm = mg --+
kg

399727307.2~

121125kgdeCarga
hf?

=3300.12224 ppmdeS

Con los resultados anteriores obtenidos de la simulación se comprueba que la

desulfuración completa de los compuestos de azufre se puede llevar a cabo

bajo las condiciones establecidas, tomando en cuenta que el grado de

desulfuración no se ve afectado por volumen de catalizador si no por las

condiciones de operación (presión y temperatura), ya que al analizar la

cantidad de azufre convertido a H2S se tiene una conversión de los
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compuestos de azufre a H2S del 100%, esto se puede ver en el resultado del

segundo caso en el que no se toma en cuenta el flujo de H2S proveniente de la

corriente de apagado ya que, en cierta forma este flujo de H2S se encuentra

recirculando junto con la corriente de nafta de apagado.

El resultado de las 3400 ppm de S y no 3300 ppm de S convertidos son debido

a que por las corrientes de apagado no solo se controla la temperatura del

reactor sino que también se tiene un flujo considerable de H2S en esta

corriente que altera los resultados, con lo que las 100 ppm que se tiene de más

en el producto son debido a una recirculación de H2S, pero que no afectan las

reacciones de desulfuración del proceso, sin embargo, estas corrientes de

apagado son demasiado importantes para el control de temperatura por lo que

se ha recomendado que la temperatura de salida de cada lecho no exceda de

los 355 "C, debido a que arriba de esta temperatura la velocidad de

hidrodesintegración aumenta notablemente, y se incrementa la formación y

descomposición de carbón en el catalizador.

Estos resultados obtenidos de la simulación del nuevo esquema de proceso de

la sección de reacción pueden ser comparados con los resultados del balance

del diseño original, el cual no presenta en su esquema de proceso el reactor de

Guarda de Silice, como se observa en la tabla Tabla 4.5 el contenido de H2S

es muy semejante al obtenido por la simulación del nuevo esquema de proceso

con reactor de Guarda de Sílice, cabe destacar que estos resultados están las

mismas condiciones de presión y temperatura , pero los valores de materia y

energia varian debido a que los requerimientos de estos son distintos en un

esquema y otro.
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CORRIENTE NO. (FASE)

120VAP
(Balance Original, sin

R. de Guarda de
SlIIce

120VAP
(con R. de Guarda de

Sílice)

COMPONENTE LB-MOLlH LB-MOLlH
HIDROGENO 1461.827 1846.896
AC.SULFHIDR.
A. PRIMARIOS 866.364 1065.856
CTE 50 a CTE 192 2493.218 2582.799

TOTAL LB-MOUH 4521.861 100.000 5178.554 100.000
FLUJO TOTAL LBlH o KGIH 292993 132899 308632 139993
TEMPERATURA F o C 626.00 330.00 626.00 330.00

739.14 51.969739.14 51.969PRESION PSIG
oKGlCM2

MAN. L---'-='~'---"-'="----'--_'-""''-'2...=~----'

Tabla 4.5 Tabla comparativa entre de los valores obtenidos por la simulación de
nuevo esquema de proceso y el balance original (sin reactor de Guarda de SlIice) .

PRIMER INTERCAMBIADOR CARGA/EFLUENTE DEL REACTOR (EA-404):

Para el caso de este equipo de intercambio de calor se estimó una temperatura

de mezcla precalentando la corriente de hidrógeno, esta corriente de hidrógeno

tiene una temperatura de 118.33 ·C y previo paso de por el Primer

lntercambiador Carga/Efluente del Reactor (EA-404) se obtiene una

temperatura de mezcla de 151 ·C con lo que la temperatura de mezcla no

decae considerablemente.

CALENTADOR DE ALIMENTACiÓN AL REACTOR DE SATURACION DE DIOLEFINAS

(EA-403):

Debido a la temperatura de operación determina las velocidades de reacción

de hidrogenación de diolefinas y olefinas la temperatura de entrada al Reactor

de Saturación de Diolefinas es controlada por corriente de salida del Segundo

Intercambiador Carga/Efluente del Reactor (EA-402), mediante la regulación

del flujo de la corriente de mezcla hidrógeno-nafta, por lo que para una

temperatura superior a 150 "C la válvula de control localizada en la corriente de

desvfo (ver Diagrama de Flujo de Proceso del Cap. 4), pero en el caso

contrario de no alcanzarse la temperatura de entrada al reactor el establecer el

Calentador de Alimentación al Reactor de Saturación de Diolefinas regularía la

temperatura de entrada a este reactor.
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4.2 CONCLUSIONES

Basándose en los resultados obtenidos de la simulación y una vez analizados y

habiendo realizado la comparación del la cantidad de H2S del balance de masa

y energía del diseño original el cual no presenta en su esquema de proceso el

reactor de Guarda de Sflice, se plantean las siguientes conclusiones que

comprueban que los objetivos de este trabajo se cumplieron.

~ La validación de la simulación de la sección de reacción se realizó al

obtener los 3300 ppm de azufre convertido a H2S y obtener las condiciones

requeridas por el proceso, experimentalmente se podrá validar una vez que

se instale el reactor en la planta y se logren reproducir estos datos.

~ Se observo que el grado de desulfuración no se ve afectado por volumen de

catalizador si no por las condiciones de presión y temperatura del sistema,

por lo que la implementación del reactor de guarda de sílice no afecta en el

grado de desulfuración de la carga, de acuerdo a los datos obtenidos por la

simulación.

~ Se encontró que al realizar la simulación de la sección de reacción de la

planta, las condiciones de diseño originales del proceso, se llevan a cabo de

manera efectiva, la función para la que fue diseñada la planta de

Hidrodesulfuración de Naftas N"2 de Cadereyta , N.L., ya que al adicionarle

el Reactor de Guarda de Sflice la simulación de la planta se obtienen los

datos esperados en el balance de materia yenerg ia.

~ Se determinó que la propuesta para mejorar la sección de reacción de la

planta de Hidrodesulfuración de Naftas N"2, la adición del Reactor de

Guarda de Sílice es adecuado de acuerdo a las nuevas características del

flujo de alimentación a la planta.
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~ Se observó que el precalentamiento de la corriente de hidrógeno

proveniente del compresor de recirculación ayuda a que no disminuya la

temperatura cuando se mezcla con la corriente de carga.

~ El ubicar el Calentador de Alimentación al Reactor de Saturación de

Diolefinas directamente sobre la corriente de proceso es buena opción para

garantizar la temperatura de entrada de la carga al reactor.

~ La simulación del proceso llevado a cabo con la integración del Reactor de

Guarda de Sílice y las adecuaciones mostradas en el Diagrama de Flujo de

Proceso, no alteran las caracteristicas de los productos, por el contrario se

puede hablar de una mejora al eliminar el silice de la corriente de carga y

protege el catalizador de hidrodesulfuración y posteriormente el catalizador

de la planta de reformación.

~ Como una bondad del nuevo esquema de procesamiento es que la planta

también puede operar de manera efectiva con una mezcla de Naftas

primarias.
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ANEXO B

REACTORES DE HIDRODESULFURACIÓN

Debido a que el proceso de hidrodesulfuración es tan ampliamente usado en la

refinación del petróleo, se han estudiado y diseñado tres tipos de reactores que

son los más comúnmente utilizados en operaciones comerciales y se describen

a continuación:

1 Reactores de Lecho Fijo y Flujo Descendente (Figura 4.1-A)

Este tipo de reactores es el más usado en la tecnología del proceso de

hidrodesulfuración.

En estos reactores la alimentación entra por la parte superior del reactor y el

producto sale por el fondo. El catalizador permanece en posición estacionaria

(lecho de catalizador), mientras que la mezcla de hidrógeno-carga pasa de

manera ascendente a través del lecho. La reacción de hidrodesulfuración es

exotérmica y la temperatura aumenta desde la entrada de la mezcla de la

carga-hidrógeno hasta la salida de cada lecho del reactor. Cuando esto sucede

el consumo de hidrógeno es alto y existe un aumento considerable en la

temperatura, por lo cual es necesario enfriar con corrientes de apagado

(Quench), que se alimentan en puntos intermedios del reactor.

Si las condiciones de operación permanecen constantes durante un periodo de

operación prolongado, el catalizador perderá actividad y el contenido de azufre

en el producto aumentaría con el tiempo. Debido a esto la temperatura del

reactor se va incrementando desde una temperatura de inicio de corrida (Star

Of Run (SOR)) en la entrada del reactor hasta una temperatura de fin de

corrida (End Of Run (EOR)), con esto la cantidad de azufre permanece

constante en los productos hasta que el ciclo de operación del catalizador

termina.
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Al final de cada ciclo de operación del catalizador, este se elimina o se

regenera. Para este último caso existen dos formas de lograrlo, ambas

consisten en quemar el carbón depositado, con una mezcla de oxigeno disuelto

en nitrógeno, mezcla en la cual la finalidad del gas inerte es disparar el calor de

combustión y mantener las partículas del catalizador a temperaturas menores

que aquellas a las que se sintetizarla y perdería área superficial de reacción, la

otra forma es sustituyendo el gas inerte por vapor.

Cuando se trabaja con una carga con un alto contenido de metales, como las

fracciones residuales del petróleo, es necesario substituir el catalizador en

lugar de regenerarlo ya que económicamente es difícil eliminar los metales

durante una regeneración rápida.

Por lo general se emplean unidades hidrodesulfuradoras de lecho fijo, pero

cuando se emplea este tipo de reactores para residuos, este proceso requiere

precauciones especiales, debido a consideraciones tales como la acumulación

de contaminantes en los espacios entre partículas del catalizador para no

disminuir la eficiencia de la hidrodesulfuración.

CARGA--r- HIDRÓGENO

., .,'.;. ,:.",' .

LECHOS ! ';':'..
DE _~ ....

CATALIZADOR .

l'----PRODUCTO

Figura 4.1-A Reactor de lecho fijo y flujo descendente.
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2 Reactores de Lecho Fijo y Flujo Radial (figura 4.2-8)

Este reactor es un tipo especial de reactor de lecho fijo, la carga de

alimentación entra por la parte superior del reactor y fluye hacia abajo

alrededor y por fuera del lecho catalítico. La carga fluye entonces radialmente

por el lecho de catalizador a un depósito regulador central en el que se colecta.

De aquí se lleva en dirección axial hacia el fondo del reactor. Este reactor

normalmente se usa en serie con otros del mismo tipo. Su principal ventaja es

la calda de presión muy baja.

CARG~ HIDRÓGENO

0 "¡en )

'tnx
LECHO I ;F "l

DE ~~.:, 1:"

CATAUZAD~ I~: J fJ
I
¡;' J/II
: ' . 1"

! ( j (:,
lJ:dJ
\~ L'

t,-' __..., PRODUCTO

Figura 4.2-8 Reactores de lecho fijo y flujo radial.

El reactor de lecho fijo y flujo radial tiene mayor área catalítica de sección

transversal y menor profundidad del lecho que un reactor similar de flujo

descendente. La menor profundidad del lecho permite una menor calda de

presión debido a los bloqueos de los espacios entre partlculas de catalizador

por contaminantes. Entre sus desventajas se encuentran: la mayor posibilidad

de encontrar puntos calientes en el lecho del catalizador, mayor dificultad para

limpiar el catalizador en el lecho para eliminar los contaminantes, es más caro

en función de unidad de volumen de lecho de catalizador.
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La aplicación de los reactores de lecho fijo y flujo radial generalmente se limita

a la hidrodesulfuración en fase gaseosa de cargas con bajo punto de ebullición,

como naftas y querosinas.

3 Reactores de Lecho Expandido y Flujo Ascendente (Figura 4.3-C)

Los reactores de lecho expandido se utilizan comercialmente para materias

primas muy pesadas o muy sucias. Funcionan de modo que el catalizador se

encuentra expandido o disperso, y asl los sólidos finos pasan por el lecho sin

taponarlo. Operan isotérmicamente, aprovechando convenientemente el calor

de reacción, para elevar la temperatura de la carga nueva al interior del reactor.

Los lechos expandidos del catalizador se denominan lechos f1uidizados de

partículas, por estar en un estado extendido de movimiento, es posible tratarlo

como un fluido y cambiar catalizador durante la operación. Esto hace a este

sistema en movimiento, el de más amplia gama por procesar con cualquier tipo

de materia prima. La alimentación de hidrocarburo e hidrógeno se hace por la

parte inferior del reactor y fluyen hacia arriba por el lecho del catalizador, cada

una de las partfculas se mueve independientemente.

Los reactivos sin seleccionar y productos salen por la parte superior del reactor,

los reactores de lecho expandido comerciales normalmente funcionan con

partfculas de catalizador de aprox. 1/32 de pulgada. Con este tamaño de

partfculas la velocidad ascendente del liquido no es suficiente para mantener

dichas partículas en estado disperso. Por lo tanto, por cada carga nueva se

toman de la parte superior del reactor algo de aceite producido que se devuelve

intemamente al fondo del reactor por un tubo vertical grande y se bombea de

regreso hacia arriba por el lecho expandido del catalizador. El grado de

dispersión del lecho se controla mediante la devolución de aceite producido

hacia arriba o a través del lecho del catalizador.

La expansión y turbulencia del gas que pasa por el lecho del catalizador

expandido son suficientes para producir un movimiento aleatorio casi completo

de éste. Este efecto produce la operación casi isotérmica. Sin embargo,
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también provoca retromezclado virtualmente completo. En consecuencia, para

efectuar la eliminación de casi total de azufre (mas del 75%) es necesario el

funcionamiento de dos reactores en serie. Esta capacidad para funcionar a una

temperatura única en todo reactor o los reactores, y de que esta temperatura

sea una optima preestablecida en vez de una que aumente del principio al final

de la operación del reactor y da como resultado un empleo más efectivo del

reactor y los catalizadores. Cuando todos estos efectos (temperatura

constante en toda la operación, retromezclado, adición diaria de catalizador y

calidad constante del producto) convergen en un catalizador dado, el tamaño

necesario del reactor para operar con un lecho expandido es todavía menor

que el necesario para operar con un lecho fijo con el objetivo de elaborar los

mismos productos. Esto es generalmente cierto cuando las cargas de

alimentación tienen temperaturas iniciales de ebullición elevadas, cuando el

consumo de hidrógeno es muy grande o cuando hay una combinación de

ambas condiciones.

f I PRODUCTO

/ l GAS

.... ;

)
:: ..-'. -- ADICiÓN DE
.•~ CATALIZADOR

..,:.
').

'¿ '0'_ RETIRO DE
, -. CATALIZADOR

CARG~ HIDRÓGENO

LECHO
EXPANDIDO DE
CATALIZADOR

Figura 4.3-C Reactoresde Lecho Expandidoy Flujo .ascendente.
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ANEXO e

SIMULADOR GENERAL DE PROCESO DEL INSTITUTO MEXICANO DEL

PETROLEO (SIMPROC)

El simulador general de procesos del Instituto Mexicano del Petróleo es una

herramienta potente para la simulación de procesos de hidrodesulfuración, ya

que tienen una ventaja que hace la diferencia con los simuladores comerciales

como PRO 11, ASPEN o HYSYS, por contar con una modulo especifico para llevar

a cabo la simulación de estos procesos, además de ser útil para efectuar

cálculos fundamentales que involucran aspectos generales de diseño de

proceso, estos cálculos incluyen los siguientes aspectos:

En la simulación de procesos, los cálculos fundamentales que se ven

involucrados incluyen:

~ Balance de Materia y Energía, cuyo cálculo esta basado en la ley general

de continuidad (Entradas- Salidas = Acumulación), la cual es

sistemáticamente aplicada a cada elemento físico del proceso con

entradas o salidas de materia o energía.

~ Calculo de Entalpías y Entropías, indispensables las primeras para los

balances de energía y las segundas para el análisis de procesos

isentrópicos y cuya estimación está basada en las correlaciones

experimentales de valores ideales de estas propiedades en función de

temperatura, así como en relaciones termodinámicas, presión, volumen,

temperatura, aplicadas a ecuaciones de estado, o bien en conceptos

fisicoquímicos generales como el principio de estados correspondientes .

Resultando en modelos matemáticos representados por sistemas de

ecuacionesno lineales.
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~ Cálculos de equilibrios físicos, estudiadas por la segunda ley de la

termodinámica, basados también en la aplicación de relaciones

termodinámicas, presión, volumen, temperatura, en ecuaciones de estado,

o en conceptos fisicoquímicos generales como el principio de estados

correspondientes, así como la teoría de soluciones. Resultando en

modelos matemáticos representados por sistemas de ecuaciones no

lineales.

~ Transferencia de calor, masa y momentum, estudiado por la teoría de

fenómenos de transporte, cuyo cálculo está basado en correlaciones

semiempiricas ajustadas a datos experimentales en las que intervienen

tanto propiedades físicas del material transportado como las características

topológicas del sistema donde toma lugar el transporte.

~ Equilibrios químicos y velocidades de reacción, estudiados los primeros por

la segunda ley de la termodinámica, que establece la minimización de la

energía libre como condición de equilibrio, y los segundos por la cinética

química que permite el establecimiento de mecanismos de reacción y

modelos cinéticos Para los estudios cinéticos se recurre a información

experimental, que a través de esto se establecen modelos representativos

representados por sistemas de ecuaciones algebraicas y diferenciales no

lineales.

Así entonces el Simulador de Proceso del Instituto Mexicano del Petróleo

dispone de las herramientas descritas, las cuales trabajan en forma modular

basadas en elementos de cálculo (módulos), que, en función de la información

proporcionada de las corrientes de alimentación y de algunos parámetros

particulares, determinan las características de las corrientes de salida, así

como algunos otros parámetros relacionados. Este conjunto de módulos

aplicadossucesivamente, de tal manera que los resultados obtenidos por cada

uno proporciona la información necesaria para el siguiente y en un orden

generalmente dictado por el diagrama de flujo de proceso, la estructura

modular constituye la esencia del simulador general de procesos SIMPROC,

útil en la simulación de procesosen estado estacionario.

UNAJoI FE5-ZARAGOZA 90



GLOSARlO

GLOSARIO DE TERMINOS:

CORTE: porción de un crudo que hierve dentro de ciertos límites de

temperatura, normalmente los límites se toman en base a los puntos de

ebulliciónverdaderos del ensayo del crudo.

COQUIZACIÓN: Proceso de craqueo térmico que produce hidrocarburos

ligeros a partir de residuos pesados. Un subproducto de .este proceso es el

coque.

CRAQUEO CATALíTICO: Rompimiento y modificación de la estructura

molecularque se lleva a cabo en presencia de un catalizador

CRAQUEO: rupturade hidrocarburos de elevado peso molecular a compuestos

más ligeros mediante la aplicación de calor. El craqueo en presencia de un

catalizador adecuado produce una mejora en el rendimiento y calidad del

productofrente al simple craqueo térmico.

DESTILACiÓN: Proceso que consiste en hervir un líquido para formar vapor y

luego condensar el vapor para formar nuevamente el líquido. Se usa para

separar compuestos líquidos de sus impurezas.

DESTILACiÓN COMBINADA: también llamada destilación primaria del

petróleo que consiste en dos etapas, la primera a presión atmosférica y la

segunda a presión reducida de las cuales se obtienen los diferentes cortes del

petróleo.

DESALADO: Proceso de lavado en el cual se elimina del petróleo crudo las

sales que vienen disueltas.
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DESINTEGRACiÓN: Ruptura de las moléculas por medio del calor y presión

para formar fragmentos más pequeños.

DENSIDAD: la densidad del crudo o de las fracciones de petróleo usualmente

son especificadas en °API, gravedad especifica (8), o kilogramos por metro

cubico (kg/m3
) . Los valores numéricos de la gravedad especifica y kg/cm3 son

iguales; es decir, una fracción con una gravedad especifica de 0.873 tiene una

densidad de 0.873 kg/cm3
. La escala API es contraria a la gravedad especifica ,

con altos valores para materiales menos densos y con valores para materiales

menos densos y pequeños para las fracciones mas densas (agua=10 °API).

DENSIDAD API: escala arbitraria de densidades, definida como:

oAPI = 141.5 -131.5
pesoespecificorelativo60/600 F

Esta escala permite la representación de la densidad de los aceites, que en la

escala 60/60°F varia solo en un intervalo de 0.776, mediante una escala que

varia desde menos de O(aceite residual pesado) hasta 340 (metano).

GASOLEO: Cualquier corriente de destilado que posee pesos moleculares y

puntos de ebullición mayores que la nafta pesada ()400°F ó 205 "C).

Frecuentemente, cualquier corriente de destilado más pesado que la querosina .

originalmente fue añadido el gas de ciudad para hacerlo arder con una llama

luminosa. De ahl el nombre de "gas oil" (gas aceite).

HIDROGENACIÓN: Reacción mediante la cual se adiciona hidrógeno a las

dobles y triples ligaduras para saturar una molécula.

HIDROCRAQUEO: Desintegración que se realiza en presencia de hidrógeno

Isomerización. El rearreglo de la estructura de un compuesto sin aumentar o

disminuir ninguno de sus componentes.
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HIDROTRATAMIENTO: proceso que se utiliza para la estabilización catalítica

de los productos de petróleo, ó remoción de elementos contaminantes del

petróleo por medio de tratamiento (reacciones) con hidrógeno. Termino que se

utiliza en general para hablar de hidroprocesamiento, hidrocraqueo e

Hidrodesulfuración ya que las reacciones de craqueo, desulfuración entre otras

ocurren simultáneamente, asf entonces cuando el proceso es empleado

especfficamente para remover azufre se llama Hidrodesulfuración.

NAFTA: Corte de la caldera tubular en el intervalo Cs - 420°F. Las naftas se

subdividen de acuerdo con los cortes reales de la caldera tubular, en naftas

vfrgenes ligeras, intermedias, pesadas y muy pesadas. Una operación tfpica de

la caldera tubular diaria:

Cs - 420 °F ===:::::~ Nafta virgen ligera

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

280°F - 330 °F ====:> Nafta virgen pesada

330°F - 420 °F => Nafta virgen muy pesada

Las naftas, principales constituyentes de la gasolina, necesitan generalmente

de un procesamiento para obtener gasolinas de calidad adecuadas.

OLEFINA: molécula de hidrocarburo insaturado, la cual posee un doble enlace

entre dos de los átomos de carbono de la molécula.

POLIMERIZACiÓN: combinación de dos o mas moléculas no saturadas para

formar una molécula superior. Propilenos y butilenos son las materias primas

principales para los procesos de polimerización en las refinerfas que utilizan

catalizadores sólidos o Ifquidos de ácido fosfórico.

REFINADO: residuo recuperado de un proceso de extracción, por mencionar

alguno lo tenemos en la extracción con 802 de queroseno bruto. El refinado
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queda relativamente libre de aromáticos y otras impurezas que tiene malas

caracteristicas de combustión.

REFORMACiÓN: conversión de fracciones de nafta en productos de indice de

octano superior. El reformado térmico es esencialmente un proceso de craqueo

aplicado a naftas pesadas para obtener rendimientos crecientes de

hidrocarburos en el intervalo de ebullición de la gasolina. El reformado catalitico

se aplica a diversas fracciones de naftas craqueadas de operación directa y

consiste principalmente en la deshidrogenación de naftenos a aromáticos. Se

utilizan una variedad de catalizadores, como platino, platino-renio, óxidos de

aluminio, cromo, de molibdeno, de cobalto y de silicio. Se mantiene una

elevada presión parcial del hidrógeno para evitar la formación excesiva de

coque.

PARAFINA: hidrocarburo saturado en el cual todos los átomos de carbono de

la molécula están conectados por enlaces sencillos.
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