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RESUMEN

RESUMEN

El proceso de hidrodesulfuracion juega un papel fundamental en la obtencion
de combustibles cada vez de mejor calidad. En el presente trabajo se estudian
los conceptos generales del proceso de hidrodesulfuracion encaminados hacia
una aplicacién real de estos conceptos que tienen como objetivo proporcionar
una propuesta técnica para mejorar la Seccion de Reaccién de la Planta de
Hidrodesulfuracién de Naftas N°2 de Cadereyta, N.L. debido a un cambio en la
composicion del flujo de alimentacion a procesar. Para cumplir con este
objetivo; este trabajo se desarrollé en 4 capltulos, los primeros dos capitulos
describen y proporcionan el soporte teérico, posteriormente los dos capitulos
finales, proporcionan la base técnica fundamentada por la base tedrica. El

contenido de estos capitulos se describe a continuacion:

» Capitulo Uno.- Introduccién. Se da un panorama general sobre la ubicacion
del proceso de Hidrodesulfuracién en el esquema de refinaciéon del pefréleo
asi como también plantea los antecedentes generales de la planta de
hidrodesulfuracion de naftas N°2 de Cadereyta, N.L.

» Capitulo Dos.- Fundamentos teéricos. Explica los conceptos generales del
proceso asi como también los compuestos que intervienen en las
reacciones y las variables de control del proceso que se involucran en la

seccion de reaccion del proceso de hidrodesulfuracion.

» Capitulo Tres.- Definicion del Nuevo Esquema de Proceso. Presenta la
metodologia empleada para la realizacién de la propuesta técnica de

acuerdo a la elaboracién de una reingenierfa.

» Capitulo Cuatro.- Resuitados. Muestra los datos obtenidos de la simulacién
del proceso de acuerdo al nuevo esquema de procesamiento, analizando y

determinando las caracteristicas del nuevo esquema de procesamiento.

UNAM FES-ZARAGOZA



CAPITULO 1

CAPITULO 1

INTRODUCCION

La industria de la refinacién de petréleo ha evolucionado drasticamente hasta
volverse demasiado compleja, todo con la finalidad de transformar el petréleo
en productos derivados que satisfagan la demanda en calidad y cantidad de
hidrocarburos de diferente tipo de especificacion. Cabe destacar, que tal
demanda ha variado a través del tiempo, en el volumen total de productos.

La industria de la refinacion del petréleo encierra una serie de procesos fisicos
y quimicos a los que se somete el petrdleo crudo para obtener de él por
procesos de transformacién quimica y fisica, los diversos hidrocarburos o las
familias de hidrocarburos que se conocen y que se usan tanto para la
petroquimica bdsica y como base para la petroquimica secundaria.
Dependiendo del tipo de petrdleo a procesar y de las necesidades de productos
terminados, la estructura de una refineria puede cambiar, sin embargo, las
operaciones que se presentan mas frecuentemente y que se pueden ver en la
figura (ver Figura 1.1) son las siguientes:

v

Destilacién primaria o atmosférica.

Y

Destilacion secundaria o al vacio.

Y

Desintegracién térmica (TCC).

» Desintegracion catalitica (FCC).

v

Reduccién de viscosidad.

» Reformacion de naftas.

UNAM FES-ZARAGOZA

2



CAPITULO1

» Hidrotratamiento
» Fraccionamiento de liquidos
» Alquilacién

» |somerizacion, etc.
Los principales productos que se obtienen de la industria de la refinacién son:

a) Combustibles especificos para los transportes, la agricultura, la industria, la
generacion de corriente eléctrica y para uso doméstico.

b) Productos especiales: Lubricantes, parafinas, asfaltos, grasas para
vehiculos y productos de uso industrial.

¢) Materias primas para la industria petroguimica basica.

Como se puede observar en la Figura 1.1 la mayor parte de los productos
obtenidos en el proceso de destilacion primaria se someten a hidrotratamiento
para eliminar principalmente compuestos de azufre y nitrégeno.

Para la generacion de las gasolinas se incorporan procesos como reformacion
catalitica, sintesis de éteres (MTBE y TAME), alquilacién e isomerizacién de
pentanos-hexanos, balanceados de tal forma que la mezcla resultante cumplan
con la especificacion establecida.

Los gasotleos de vacio se someten a desintegracion catalitica fluida para
generar mayor cantidad de destilados ligeros, principaimente gasolina. El
residuo de vacio puede también someterse a hidrodesintegracion asi como
también al proceso de coquizacion retardada para aumentar el rendimiento de
destilados, como también a procesos de hidrodesulfuracion o reduccién de
viscosidad para generar combustéleo.

S — —————————————
UNAM FES-ZARAGOZA
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CAPITULO 1
e —

Es evidente que de acuerdo con las caracteristicas 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 hidrodesulfuracion
como se puede ver en el esquema de refinacién en la Figura 1.1 tiene un papel
importante en la obtencién de combustibles menos contaminantes, por lo cual
el presente trabajo se encuentra enfocado hacia este proceso en especifico;
dentro del contexto de una refineria.

UNAM FES-ZARAGOZA
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CAPITULO 1

La hidrodesulfuracién (HDS) es un proceso mediante el cual se eliminan los
contaminantes indeseables de un combustible por medio de varias reacciones
cataliticas en presencia de hidrégeno, siendo una de las operaciones mas
indispensables en la industria de la refinacién del petréleo, por su importancia
en la obtencion de hidrocarburos libres de compuestos como: azufre, nitrégeno,
olefinas, diolefinas, metales, entre otros. La hidrodesulfuraciéon es un proceso
que tiene como principal finalidad la remocién de compuestos de azufre en el
petréleo, esta finalidad se vio reflejada en 1960, afio en que se desarrollé
remarcadamente este proceso para llevar a cabo la remocién de altas
concentraciones de azufre en los combustibles, aunque esta tendencia en la
actualidad sigue vigente; la contaminacién en el aire por nitrégeno y la
demanda de una mejor calidad de los combustibles han hecho que la
hidrodesulfuracién en la actualidad presente cambios significativos en el
esquema de proceso.!”

Dentro de los procesos de hidrodesulfuracion de naftas, dependiendo de la
naturaleza de la nafta se tendran dos procesos: hidrodesulfuracion de nafta
primaria e hidrodesulfuracién de nafta proveniente de procesos de craqueo
térmico (Naftas de Coquizacion por ejemplo), en el presente trabajo se hablara
a cerca de las naftas de la hidrodesulfuracion de la nafta de coquizacién en
mezcla con nafta primaria, proceso en el que la hidrogenacién catalitica se
lleva a cabo en dos etapas de reaccién, a) Hidrogenacion selectiva de
diolefinas y b) Hidrodesulfuracién de los compuestos de azufre e hidrogenacion
de los compuestos de nitrégeno y olefinas, esto se lleva a cabo empleando
cierto tipo de reactores deacuerdo a las necesidades del proceso (ver ANEXO
B).

a) Hidrogenacion selectiva de diolefinas: Esta etapa es llevada a cabo solo si
la nafta de carga proviene de procesos de craqueo ya sea térmico o
catalitico, debido a que la naturaleza de esta nafta contiene diolefinas en su
composicién, como es el caso de la Planta de Hidrodesulfuracion de Naftas
N°2 de Cadereyta, N.L.

UNAM FES-ZARAGOZA
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CAPITULO 1

En esta etapa de reaccién se saturan todas la diolefinas presentes y parte de
las olefinas contenidas en la corriente de carga. Esta etapa tiene como
caracteristica el control de la temperatura debido a la alta exotermicidad de la
reaccion.

b) Hidrodesulfuracién de los compuestos de azufre e hidrogenacion de los
compuestos de nitrégeno y olefinas. En esta etapa se lleva a cabo la saturacion
de olefinas; y se reduce el contenido de azufre y nitrégeno, hasta el nivel
requerido.

La finalidad de este proceso es producir hidrocarburos con especificacion
requerida para un control en la emisién de contaminantes. Este proceso cuenta
con dos secciones: reaccién y fraccionamiento. En la seccién de reaccién se
lleva a cabo las reacciones antes descritas; en la seccién de fraccionamiento
se lleva a cabo la separacion de los distintos compuestos formados de la
seccion de reaccion.

La hidrodesulfuracion para procesar cargas de nafta provenientes de plantas
de coquizacion retardada, presentan una variacién en la seccién de reaccion,
debido a que la nafta de coquizacién no es factible procesaria directamente,
por su alto contenido de olefinas, diolefinas y silice. Este ultimo es un elemento
que hace necesario la implementacién de un sistema de reaccién que elimine
este elemento, debido a que es un elemento metélico con tendencia a
desactivar el catalizador de hidrodesulfuracién. La problematica actual de la
operacion de la Planta de Hidrodesulfuracion de Naftas N°2 de Cadereyta, N.L.,
se debe a cambios en las caracteristicas de la alimentacion a la planta,
después de haber sido disefiada esta, debido al procesamiento de aprox. el
25% de nafta proveniente de la planta de Coquizacién Retardada, estas
caracteristicas actualmente han reportado la presencia de silice y de no
eliminarse este, provocaria a largo plazo problemas en el reactor de
hidrodesulfuracién que se encuentra operando de forma normal.

UNAM FES-ZARAGOZA



CAPITULO 1

1.1 OBJETIVOS:

> Proponer un esquema de procesamiento de la seccién de reaccion,
mediante la adicién de un reactor de guarda de silice, para una mejora a
esta seccion de la planta de Hidrodesulfuracién de Naftas N°2 de Ia
Refineria “Héctor R. Lara Sosa” de Cadereyta, N.L., debido a la presencia
de silice.

» Comprobar que el reactor de guarda de silice no afecta el grado de
hidrodesulfuracién en el nuevo esquema de procesamiento.

El desarrollo de este trabajo considera aspectos generales del proceso de
hidrodesulfuracién que encaminan a cumplir con el propésito de efectuar una
propuesta técnica y cumplir los objetivos de este trabajo.

—_— — e
UNAM FES-ZARAGOZA
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CAPITULO 1
e —

1.2 ANTECEDENTES

La hidrodesulfuracién de nafta es un proceso que implica distintas fases de
reaccion, el cual, al hablar de los metales que afectan el proceso de
hidrodesuifuracién de naftas generalmente se habla de Vanadio (V) y de Niquel
(Ni), que en cantidades por arriba de 1 ppm causan en ocasiones un rapido
deterioro del catalizador de hidrodesulfuracion, y altos consumos de hidrégeno,
sin embargo, el silice es un elemento que actualmente se ha encontrado en la
corriente de alimentacion a la planta de Hidrodesulfuracién N°2, este debido a
su naturaleza metalica, tiende a comportarse con la misma similitud del
Vanadio (V) y del Niquel (Ni) ™ y por lo tanto, a desactivar el catalizador de
hidrodesulfuracién.

La planta de Hidrodesulfuracion N°2 de Cadereyta, N.L., fue disefiada para
procesar naftas provenientes de las Plantas Combinadas N° 1 y 2, Plantas de
Destilados Intermedios N° 1 y 2, Plantas de Hidrodesulfuracién de Diesel N°3 e
Hidrodesulfuradora de Gaséleos, Planta Reductora de Viscosidad y nafta que
produce la Planta de Coquizacion Retardada, de acuerdo a las caracteristicas
de los cortes especificados por los tecnélogos de estas plantas, para el caso de
la nafta que se obtiene en la Planta de Coquizacion Retardada, la
especificacion de este flujo a la planta ha cambiado después de haber sido
disefiada la planta de Hidrodesulfuracion de Naftas N°2, las nuevas
caracteristicas indican la presencia de silice, el cual resulta ser un elemento
que tiende a desactivar el catalizador de hidrodesulfuracién, dadas las nuevas
caracteristicas que se indican en la nafta se hace necesario implementar un
sistema de retencion de este compuesto.

UNAM FES-ZARAGOZA



CAPITULO 1

La problematica actual de la planta de Hidrodesulfuracion de Naftas N°2 es el
procesamiento de una carga con el 25% de nafta de coquizacién del flujo total,
el cual, le confiere ciertas caracteristicas a la carga, cabe mencionar que estas
caracteristicas no hacen que sea factible emplearla directamente como
combustible por su baja calidad, debido a las propiedades quimicas 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 caracteristica un bajo nimero de octano, aunado a esto, la
presencia de silice provoca problemas operativos.

La nafta de coquizacién presenta altos niveles de azufre de 0.9 a 1.5% peso,
compuestos nitrogenados en contenidos de 300-450 ppm, asi como la
presencia de silice de 16 a 35 ppm, este elemento es generado durante la
operacién de la planta coquizadora por el empleo de agentes antiespumantes
que se aplican para el control de la operacién de esta planta, estos agentes
antiespumantes que contienen silice y una vez cumplida su funcién de inhibidor
de espuma, es arrastrado disuelto en la corriente de la nafta hacia la planta de
hidrodesulfuracion ocasionando posteriores problemas en distintos equipos.

UNAM FES-ZARAGOZA



CAPITULO1
———

1.3 FUNCION DEL PROCESO

El proceso de Hidrodesulfuracion, ademas de eliminar compuestos formados
con azufre, tiene diferentes funciones, como son:

> Reduccién o eliminacién de corrosién durante el procesamiento posterior de
las fracciones tratadas.

» Control y disminucién de contaminantes a la atmésfera.

» Para el caso de Querosinas, disminuir depdsitos indeseables y humos.

Para el caso especifico, la funcién del proceso de hidrodesulfuracion de naftas,
es producir nafta hidrotratada con bajo contenido de elementos contaminantes,
con la calidad necesaria para entregarse como alimentacion a las plantas
reformadoras de nafta, donde se obtienen las gasolinas base que se envian al
pool de gasolinas. El proceso de hidrodesulfuracién también se lleva a cabo
para eliminar compuestos indeseables presentes en la carga, y aumentar la
calidad de los productos, haciéndolos reaccionar con hidrégeno en presencia
de un catalizador, el cual tiene la finalidad de obtener una alta conversion de
los compuestos presentes en la alimentacién; mediante una reaccion de
hidrogenacién catalitica; el hidrégeno cumple con la demanda quimica
requerida por el proceso y proporciona la presiéon parcial necesaria en el
reactor para obtener las condiciones dptimas de reaccion.

El proceso de hidrodesulfuracién se practica extensivamente en la refinacion
comercial del petréleo, con el objeto de eliminar los compuestos de azufre,
oxigeno, nitrégeno, cloro, algunos metales, asi como la saturacioén de olefinas,
diolefinas y aromaticos.

La hidrodesulfuracién es un proceso muy versatii con una flexibilidad de
operacién muy amplio con respecto a las diferentes cargas de alimentacion.
Esta flexibilidad se debe, a la utilizacion de distintas familias de catalizadores y
la modificacién de las variables de proceso, lo que permite llevar a cabo la

UNAM FES-ZARAGOZA
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CAPITULO 1

funcién de hidrodesulfurar las distintas cargas a procesar, obteniendo la calidad
y especificacién necesaria o requerida.

e
UNAM FES-ZARAGOZA 11



CAPITULO 1
e ———

1.4 DESCRIPCION DEL PROCESO (Disefio original)

La planta Hidrodesulfuracién de Naftas N°2 de Cadereyta, N. L., se disefi6 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 Gasoéleos, Coquizadora, Reductora
de Viscosidad y Plantas Combinadas 1y 2.

De acuerdo con el tipo de alimentacion a procesar, sera diferente el arreglo o la
distribucion de los equipos que interviene en el proceso.

Basicamente el proceso consiste en la hidrogenacion catalitica de los
compuestos de azufre, nitrégeno, olefinicos, entre ofros presentes en las
diversas alimentaciones, para lo cual se emplea una corriente rica en
hidrégeno. Para facilitar la descripcion del proceso de la planta de
hidrodesulfuracién de Naftas N°2 de Cadereyta N. L., se pueden establecer tres
secciones principales del proceso que son:

» Seccién de Reaccion.

> Seccién de Fraccionamiento.

» Seccién de Endulzamiento con Amina.

SECCION DE REACCION: (ver Diagrama de Flujo de Proceso 01 Y 02)

La funciéon principal de la seccion es la hidrogenacion catalitica de los
compuestos de azufre, nitrégeno y olefinas presentes en la carga a la planta de

la siguiente forma:

La corriente de alimentacién constituida por la mezcla de naftas que proviene
de almacenamiento se recibe en L.B. a 4.5 Kg/cm? man. y 38°C, pasa a través

e ———————
UNAM FES-ZARAGOZA
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CAPITULO 1

S —————S——
del filtro de carga FG-401 A/B y se introduce a control de nivel al tanque de
carga, FA-401, el cual opera a 3.0 Kg.ht:m2 man. y 38°C. En caso de tenerse un
excedente de nafta, este se retorna 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 alimentacion, enviandose esta
a control de nivel al tanque de agua amarga. Por su parte la nafta se envia
mediante la bomba de carga GA-401/R, a control de reflujo al reactor de
saturacion 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 hidrégeno de
reposicion, la cual se introduce mediante una relacionador de flujo. En el DC-
401 se realiza la saturacion de las diolefinas mediante una reaccién de
hidrogenacién catalitica en fase liquida a 60.6 Kg/cm? man. y 150°C.

El efluente del reactor, libre de diolefinas, se mezcla con el hidrégeno de
recirculacion mediante un relacionador de flujo y se precalienta en el primer
intercambiador carga/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 hidrodesulfuracién DC-402,

Debido a que las reacciones que se producen en el reactor son altamente
exotérmicas se alcanzan temperaturas altas que afectan la direccién 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 esta a una temperatura de 157°C.

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 alimentacion al reactor de hidrodesulfuracién en el cambiador de
calor EA-404, la corriente al reactor de saturacién 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/cm?
man. Para ajustar la distribucién 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 alimentacion a la torre desbutanizadora.

Del tanque FA-402 se obtienen dos corrientes, una en fase vapor, constituida
principalmente por hidrégeno e hidrocarburos, a la que se le inyecta agua de
lavado junto con un inhibidor de corrosién para prevenir él deposito de cristales
de amonio, mediante la bomba de agua de lavado GA-409/R, posteriormente,
se enfria y condensa parciaimente en el primer enfriador de nafta del reactor,
EC-401 y en el segundo enfriador de nafta del reactor EA-412 y por ultimo se
introduce al tanque separador frio de los productos del reactor FA-411, a 48.2
Kg/cm? man. y 43°C.

La ofra 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
envia a control de nivel del separador FA-402 al primer separador de nafta a la
torre desbutanizadora FA-404 de la seccién de fraccionamiento.

En el tanque FA-411 se separan tres fases: nafta frla que se envia al EA-410
de la seccién de fraccionamiento, agua amarga que se envia al tanque de agua
amarga y una corriente de vapor rica en hidrégeno que se envia al compresor
de hidrégeno de recirculacion GB-402, previo paso por el tanque de succién del
compresor de hidrégeno de recirculacién FA-403. De esta corriente antes del

e ——
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tanque se succién, se extrae una corriente de purga que se envia a
endulzamiento a control de presién.

La planta recibe el hidrégeno de reposicion de L.B. a 19.0 Kg/cm? man. y 38°C
con una alta pureza (99.5% mol) de la red de hidrégeno. Esta corriente se
recibe en el tanque de succién del compresor de hidrégeno de reposicién FA-
408, se incrementa su presion en la primera etapa del compresor de hidrégeno
de reposicion GB-401 A/B/C, posteriormente se acondiciona su temperatura
con el interenfriador del compresor de hidrégeno de reposicion EC-405 A/B/C,
se introduce al tanque interetapa del compresor de hidrégeno de reposicion FA-
410 A/B/C y se manda a la segunda etapa del compresor GB-401 A/B/C. Para
controlar el flujo de hidrégeno de reposicién se cuenta con una linea de
recirculacién de la descarga de la segunda etapa del compresor al tanque de
succién de la primera etapa, acondicionando su temperatura con el enfriader de
hidrégeno de reposicion EC-406.

El hidrégeno comprimido se divide en dos corrientes, una de ellas se envia
como carga al reactor de saturacién de diolefinas con un relacionador de flujo y
la otra se mezcla con la descarga del compresor GB-402 y se retornan al
sistema de reaccion, antes de pasar por el cambiador EA-404.

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

La funcién principal de esta seccién es separar los hidrocarburos ligeros (gas
combustible y gas L.P.) y separar la nafta desulfurada ligera, como carga a la
planta de isomerizacion y la nafta pesada, como carga a planta reformadora de
naftas. Esta operacion se lleva a cabo en dos torres separadoras: la torre
desbutanizadora DA-401 y la torre separadora de naftas DA-402.

En la seccién se reciben dos corrientes provenientes de la seccién de reaccion;
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 dltimo 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
alimentacién/fondos de torre desbutanizadora EA-411 y en el intercambiador
efluente del reactor/alimentacion a torre desbutanizadora EA-405.

La segunda corriente que se introduce a esta seccién es la nafta fria que
proviene del separador FA-411 de la seccién de reaccién que se introduce a la
torre DA-401, previo precalentamiento 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 corrosion, se envia 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 A/B, donde se condensan parcialmente y
se alimentan al tanque de reflujo de la torre desbutanizadora FA-406 en donde
se lleva a cabo la separacion de fases.

En el tanque FA-406 se separan tres fases: una fase acuosa (agua amarga)
que se envia al tanque de agua amarga, la segunda fase es el LPG liquido, 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 envia a la seccion de
endulzamiento.

La tercera fase la constituyen los vapores no condensados que se eliminan a
control de presién. Estos vapores se mezclan con los de los tanques FA-404 y
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FA-405 y con la purga de hidrogeno del FA-403 de la seccién de reaccién para
enviarse a la seccion de endulzamiento.

Del fondo de la torre DA-401 salen dos corrientes de nafta desulfurada, la
primera se envia mediante la bomba del calentador de la torre desbutanizadora
GA-406 A/B/R al calentador de la torre desbutanizadora BA-402 donde alcanza
las condiciones de temperatura y vaporizacién necesarias para regresar a la
torre y proporcionar los requerimientos térmicos. La segunda corriente de nafta
se envia a la torre DA-402 previo enfriamiento en el rehervidor de la torre
separadora de naftas EA-409 y en el intercambiador alimentacién /fondos torre
desbutanizadora EA-411.

Los vapores efluentes del domo de la torre DA-402 se envian 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 liquida efluente de este acumulador
se divide en dos corrientes, una se envia 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 envia a L.B.
mediante la bomba de nafta ligera producto GA-408/R, previo enfriamiento en
el enfriador de nafta ligera producto EA-408 A/B.

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 vaporizacién necesarias para regresar a la
torre y proporcionar los requerimientos térmicos. La segunda corriente es el
producto de fondos de la columna que se envia a L.B. mediante la bomba de
nafta pesada producto GA-405/R, previo enfriamiento en el EA-401 de la
seccion de reaccion y en el enfriador de nafta pesada EA-407 A/B.
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SECCION DE ENDULZAMIENTO CON AMINA: (ver Diagrama de Flujo de Proceso
04)

La seccién de endulzamiento de amina tiene como funcién eliminar el acido
sulfhidrico contenido en el gas y LPG amargos que se obtienen en la seccién
de fraccionamiento mediante un proceso de absorcién en una solucién 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 disefio de la seccién considera la posibilidad de eliminar todo el
azufre presente en la nafta de alimentacion a la planta en forma de acido
sulfhidrico en las corrientes de alimentacién a esta seccion.

La regeneracion de la amina se lleva a cabo en la planta de hidrodesulfuracién
de diesel.

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 solucién 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 presion.

En la torre DA-404 es un equipo en la cual se obtiene por el domo gas duice,
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 hidrodesulfuracién de diesel para su
regeneracion.
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1.5 DIAGRAMAS DE FLUJO DE PROCESO
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CAPITULO 2

CAPITULO 2

FUNDAMENTOS TEORICOS

La hidrodesulfuracién se lleva acabo para la eliminacion de compuestos de
azufre, presentes en los diferentes flujos de alimentacién a una planta, estas
alimentaciones pueden ser: nafta ligera, nafta pesada, turbosina y gasdleos,
todos estos son producto de la destilacién primaria del petréleo. El conocer las
especies quimicas que contienen los diferentes tipos de alimentacion a la
planta de hidrodesulfuracién, nos ayudara a fijar las condiciones éptimas de
operacion del proceso y obtener un producto con la calidad y especificaciones
requeridas. En la actualidad la tendencia esta orientada hacia una obtencién de
combustibles mas limpios, con aproximadamente un 99% de remocién de
azufre; por lo cual se hace indispensable el conocimiento de los principales
compuestos que intervienen en las reacciones quimicas de remocion,
saturacion, craqueo e hidrogenacién. Las distintas especies quimicas
presentes en los diferentes tipos de alimentacion a procesar son el fundamento
del proceso de hidrodesulfuracién, asi entonces se pueden mencionar los
siguientes aspectos determinantes en el proceso:

» Compuestos de Azufre.

» Compuestos de Nitrogeno.

» Saturacién de (mono y di) Olefinas.
» Saturacién de Anillos Arométicos.
> Remocion de Silice.

» Variables de Control de Proceso (Seccién de Reaccion).

UNAM FES-ZARAGOZA

23



CAPITULO 2
e ————————————

2.1 COMPUESTOS DE AZUFRE

Los compuestos que intervienen durante la eliminacion del azufre son
importantes para un buen disefio de los equipos y de las condiciones de
operacién a las que se lleve acabo el proceso de hidrodesulfuracion,
generalmente la corriente de alimentacién 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 reaccién; ya que un control adecuado de esta
variable facilita la remocién o formacién 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
alimentacion a las plantas de hidrodesulfuracion.

MERCAPTANOS SULFURDS
—R
R—8H @’- R—3—R @"
DISULFURDS TIOFENOS

R—s—s—1 @"_’_. O O’ "

BENZOTIOFENDS DIBENZDTIOFENOS

oD o ©g®

Figura 2.1 Principales compuestos de azufre.

Los compuestos de azufre contenidos en el petréleo son generalmente
clasificados de dos formas: heterociclicos y no heterociclicos, estos Ultimos
comprenden principalmente a los tioles, sulfuros y disulfuros, los heterociclicos
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 caracterizacion de cada componente es
dificil de determinar debido a que los distintos tipos de crudo son mezclas
complejas de diferentes compuestos, recientes avances en métodos analiticos
permitieron observar los componentes en una muestra de crudo (mezcla
Arabiga), en la cual se encontraron 42 compuestos del tipo alquilbenzotiofeno y
29 compuestos del tipo alquildibenzotiofeno'".

Durante el proceso de hidrodesulfuracion la nafta que contiene grandes
cantidades de compuestos de origen tiofénico pueden hacer la diferencia entre
procesar una nafta que contiene en su mayoria compuestos como sulfuros o
mercaptanos, ya que los compuestos de origen tiofénico presentan mayor
dificultad para ser removidos"'?"

Convencionalmente el proceso de hidrodesulfuracion se lleva a cabo de
manera directa en la cual el &tomo de azufre es removido por una reaccién de
hidrogendlisis llevandose a cabo reacciones de sustitucion que permiten la
eliminacién de los eterodtomos contaminantes de azufre (S), por lo general
este mecanismo ocurre de forma simple en donde el atomo de azufre es
removido por un craqueo de la molécula de azufre como se muestra en la
Figura 2.2.

Figura 2.2 Ruta de reacci6n para remover 4, 6 dimetil dibenzotiofeno.
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En la Figura 2.2 se puede observar la estructura y la ruta de reaccién de la
molécula de dibenzotiofeno (DBT), cuya importancia es notable ya que puede
llegar a limitar la desulfuraciéon de la carga y no lograrse el grado de
desulfuracién deseada, por lo que debe de ser tomada en cuenta esta reaccion
clave al efectuar el disefio de algun proceso de hidrodesulfuracion™®.

Durante la reaccién de eliminacion de los compuestos de azufre la temperatura
y presién parcial de hidrégeno son variables de operacién importantes para
orientar la selectividad a la eliminaciéon del azufre en compuestos de tipo
tiofénicos alquilados (C1-C5 alquil-tiofenos) sustituidos; predominantes en la
composicién de las naftas provenientes del proceso de desintegracion térmica.

Por lo cual un punto a considerar es el balance térmico del sistema, esto es
debido a la exotermicidad de las reacciones de hidrogenacion de diolefinas e
hidrogendlisis, ya que se requiere de un control adecuado de la temperatura de
reaccion llevado a cabo mediante una corriente de apagado (quench),
favoreciendo la remocién de S y N, esto es llevado a cabo para minimizar las
reacciones de recombinacién entre alquenos y HzS, seglin se muestra en el
siguiente esquema:
K Ka + Hz
Mercaptanos + H, .——" Alquenos + H,S o> Alcanos
Kz

La velocidad eliminacién del azufre mercaptanico es suficientemente rapida a
las condiciones normales de hidrotratamiento, sin embargo, la reaccién
exotérmica reversible para la formacién de mercaptano puede favorecerse a
condiciones de operacion de alta presion parcial de H.S, alta temperatura, del
tipo de carga, de la concentracién del azufre total, de la presién parcial de Ha,
contenido de alquenos y el espacio velocidad.

Un punto importante a considerar en la remocién de azufre es que atmésferas
con alta concentracion de H,S inhiben las reacciones de hidrogenacién de
olefinas y desulfuraciéon debido a que el acido sulfhidrico se adsorbe sobre los
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sitios cataliticos en competencia con otros compuestos de azufre. El anélisis
quimico del producto a 250°C, presenta alta concentracion 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 recombinacién pueden llegar a ser dominantes, aunque la
remocion de azufre mercaptanico resulta ser facil de remover presenta un
grado de complejidad al tener que controlar la temperatura de reaccién para
evitar una posible recombinacién®.

En todas las reacciones que ocurren en el proceso de Hidrodesulfuracion, el
hidrégeno se utiliza como reactante esto se puede observar en la Figura 2. 3
en donde, ademas se muestra la dificultad para llevarse a cabo la reaccién
segun sea el tipo de compuesto:

AZUFRE MERCAPTANICO
R R
1 facll 1
H—C—S—H =+ M H—C—H + HS + calor
1 ]
H H

AZUFRE TIOFENICD
fuerts
@ + 3Hy = CHae = HS5 + calor
s

45 i
+ s+ calor
Hy (41}

—_—

<2,
°
(4] an oW ©_O + WS« calor

t'llln ﬂlt »

Figura 2.3 Reacciones de desulfurizacion.
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2.2 COMPUESTOS DE NITROGENO

La hidrodesnitrificacion es un proceso en el cual los compuestos
organonitrogenados se eliminan de las corrientes de hidrocarburos para
producir combustibles liquidos estables, aunque se sabe que desde hace
mucho tiempo que la hidrodesnitrificacion es mas dificil de llevar a cabo en
comparacién con la hidrodesulfuracion, en refinerias se le da poca importancia,
debido a que la cantidad de compuestos nitrogenados es comparativamente
inferior a los compuestos de azufre, pero esta situacién ha ido cambiando
debido a la necesidad de procesar crudos cada vez mas pesados de baja
calidad los cuales son ricos en compuestos nitrogenados.

Los compuestos nitrogenados encontrados en la alimentacion a la planta de
hidrodesulfuracién son clasificados de dos formas al igual que los compuestos
de azufre los cuales son: heterociclicos y no heterociclicos, incluidos en los
tltimos anilinas y aminas alifaticas; algunos de estos compuestos se pueden
observar en la Figura 2.4.

QQ

CORBAZOL

)
=

Figura 2.4 Compuestos nitrogenados.
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Los compuestos nitrogenados heterociclicos se dividen usualmente en dos
grupos: aquellos que tienen anillos piridinicos de seis miembros y aquellos que
tiene anillos pirrélicos de cinco miembros, estos dos grupos de compuestos
nitrogenados heterociclicos tienen diferentes configuraciones electronicas y por
lo tanto interaccionan con la superficie del catalizador en diferente forma‘.

Debido a que los compuestos heterociclicos nitrogenados deben ser
hidrogenados hasta su saturacion antes de que el nitrégeno sea removido, se
presentan numerosos productos intermedios que contienen nitrégeno; en
consecuencia es necesario distinguir entre el grado de conversion de un
compuesto nitrogenado y el grado de desnitrogenacién, que implica la
conversion total o conversién final a hidrocarburo y amoniaco.

Un punto importante en las reacciones de hidrogenacién de los anillos
heterociclicos y bencénicos que es desfavorable a altas temperaturas, por este
efecto puede ser compensado incrementando la presion parcial de hidrégeno
en la reaccion. La hidrodesnitrificacion es virtualmente irreversible a las
condiciones normales de hidroprocesamiento y es generalmente controlada por
la cinética de la reaccion en vez de ser controlada por la termodinamica. La
reactividad por hidrogenacion de anillos-N decrece en el siguiente orden:

Quinelina ( piridina ¢ isoquinolina ( indol { pirrol

Durante el proceso de hidrodesnitrificaciéon al efectuarse las reacciones de
hidrogenacién de los compuestos de nitrégeno se llevan a cabo la formacion de
sales de amonio que producen incrustaciones o ensuciamiento en las tuberias,
esto provocan serios problemas como perdidas de presion por taponamiento en
tuberias por mencionar algunos, aunque este problema se puede solucionar
inyectando agua de lavado a la cormriente efluente del reactor de
hidrodesulfuracién. Estas sales son producto de una reaccidn de
desnitrificacion de alguno de los compuestos de nitrégeno, los cuales
presentan un mecanismo similar como el que se muestra en la Figura 2.5 en
donde se muestra la hidrodesnitrogenacion de la piridina y se obtiene NHs,
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aunque no es el Unico compuesto que reacciona para formar NHz ya que
existen otros como quinolina e indol que reaccionan para formar propilbenceno
y etilbenceno respectivamente y ambas reacciones tiene como subproducto
NHs;, con un mecanismo de reaccidn similar.

©_’ O__" CsH“NHz — CsHiz + NH;
N N
H

Figura 2.5 Reaccion de hidrodesnitrogenacién de la piridina.

Estas sales suelen ser cloruros de amonio (NH4CI). El amonio se forma en el
reactor de hidroprocesamiento por la conversion de los compuestos de
nitrégeno que contiene el flujo de alimentacién al reactor.

El &cido clorhidrico (HCI); que genera las sales de cloruro de amonio puede
entrar al proceso con el hidrégeno de reposicion, el acido clorhidrico (HCI) se
produce por la conversién de cloruros en la alimentacién, ademas de poder
entrar como sales; las cuales pudieron no haber sido removidas por los
desaladores, es decir antes de la entrada al proceso, la mayoria de las sales
pueden no ser convertidas en acido clorhidrico (HCI), pero en cambio; pueden
depositarse directamente en el catalizador del reactor envenenandolo, por lo
cual actualmente se tiene mayor importancia en la hidrodesnitrogenacién con
respecto a afios anteriores!”.
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2.3 SATURACION DE (MONO Y DI) OLEFINAS
A.- SATURACION DE OLEFINAS

Estudios en planta piloto han demostrado que la presencia en ocasiones de
pequefias cantidades de olefinas puede limitar la desulfurizacién debido a que
la recombinacién de olefinas con acido sulfhidrico (H.S) puede confundir los
resultados obtenidos en una simulacién de alguna planta en disefio o alguna
planta en proceso.

Esto es si la presencia de mercaptanos no es anticipada, la cual indica una
reaccién de recombinacion con el H,S como se muestra a continuacién:

K Olefinas + H;
Mercaptanos + H; «———* + — Parafinas
K4 H2S Ka

Figura 2.6 Reaccion de reconversion de las olefinas.

Esta reaccién Figura 2.6 es reversible la cual cambia a la izquierda a alta
presiéon parcial de H.S como caracteristica principal, aunque también esta
reaccién depende de la temperatura, tipo de alimentacién, el azufre total en la
alimentacién, la presién parcial de hidrégeno, el contenido de olefinas, el
espacio velocidad, y la configuracion del reactor.

Por lo tanto para obtener un alto nivel de conversiéon de azufre, la presion
parcial ejercida por el H,S puede ser un parametro esencial a cuidar, debido a
que en niveles de alta conversién de azufre el flujo neto de desulfurizacion de
la nafta puede estar limitado por las concentraciones en el reactor tanto por las
olefinas como de H,S.

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 reaccion de recombinacién de H,S-olefina. Esta variable como ya se
mencion6 esta ntimamente relacionada con el tipo de alimentacién, ya que
esta temperatura varia segln la composicion 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 12,

La hidrodesulfuracién de una nafta generalmente es la alimentacién a una
planta reformadora de naftas, que requiere la remocion de azufre a niveles de
0.5 ppm, para conseguir concentraciones de azufre de semejantes
caracteristicas, las correspondientes concentraciones de HzS y de olefinas
deben de mantenerse relativamente bajos, para prevenir las reacciones de
recombinacién como se muestra en la Figura 2.7 la cual termodinamicamente
es reversible. En la hidrodesulfuracion las reacciones en conjunto se pueden
considerar como combinaciones de la reaccion de la Figura 2.7 y el paso de
saturacion para la obtencion de parafinas como se muestra a continuacion:

Kz Olefinas + H2
Mercaptanos + H, «—> 4 — Parafinas
K4 H.S Ks

Figura 2.7 Reaccién de reconversién de las olefinas.

B.- SATURACION DE DIOLEFINAS

En la nafta proveniente de la planta de coquizacion retardada, la saturacién de
diolefinas antes del hidrotratamiento es esencial para la obtencién de un
producto de alta calidad, a diferencia de las olefinas que quimicamente son
compuestos semejantes, son saturadas por lo general en el reactor de
hidrodesulfuracién. Las diolefinas, por lo tanto debido a que a temperaturas
normales de hidrotratamiento tienden a polimerizar o formar gomas
ocasionando contaminacién del catalizador y ensuciamiento del equipo.
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Estas diolefinas principalmente provienen del corte de la destilacién primaria o
de las plantas FCC y especialmente de las plantas de coquizacion retardada,
estos son compuestos del tipo dieno como se muestra a continuacion:

CH,=CH-(CH2)x-CH=CH,

Se ha encontrado que las diolefinas y algunos compuestos aromaticos 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 aromaticos 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 nitrdgeno que comienzan a
decrecer a 210°C (%,

En este sistema de reaccion al tenerse que efectuar en forma separada de la
reaccién de hidrodesulfuracion la temperatura y la presién son las variables de
operacion importantes para orientar la selectividad a la saturacion de las
diolefinas del tipo 1-3 butadieno y 1-3 pentadieno y diolefinas con 6 atomos de
carbono.

Un punto a considerar ya mencionado es el nivel térmico requerido, esto es con
la finalidad de alcanzar el mayor nivel de energia de activacion de las especies
cataliticas; minimizando las reacciones de hidrogenacion de olefinas,
desintegracion de hidrocarburos ligeros y coquizacién debido a la
concentracién de insaturados y la exotermicidad de las reacciones tipicas de la
diolefinas, sin embargo, estas reacciones pueden presentar la siguiente
reaccion que se observa en la Figura 2.8 :

Coque + H, — Dienos Conjugados + H; ¥ Alcanos + A Hpiprogenacion

Figura 2.8 Reaccién de hidrogenacion de las diolefinas
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La nafta de alimentacién que entra al sistema de reaccién de saturacién de

diolefinas es recomendable mantenerio en fase liquida con un minimo de
vaporizacion para favorecer la reacciéon de adicién de hidrégeno y es
recomendable mantener la presién en un rango entre 40-60 Kg/cm? man.

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

Ha

-
CoHy B CaHsg s CaHy + CHp
(Vinil Acetilieno) (Butadieno) (Butenos) (Butano)
CiHg
/ (Butadieno)
\ -

CaHy H; CHs __ 72
I (Vind Acetienc) ——> (Butenos) {Butano)

C:H, Hy CiHys
- u-mpt:no} —* {Heptano)

CyHg H CHypo
V.- (Butenos) —— " (Butano)

Figura 2.9 Reacciones diolefinicas.
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2.4 SATURACION DE ANILLOS AROMATICOS

Los compuestos arométicos son hidrocarburos quimicamente y fisicamente
muy diferentes a los compuestos parafinicos y nafténicos. Los hidrocarburos
aromaticos estan formados por un anillo bencénico el cual no esta saturado
pero es muy estable que se comporta como un compuesto saturado. Estos
compuestos aromaticos se encuentran clasificados en tres clases: mono-
aromaticos, di-aromaticos, y poli-aromaticos; todas estas clases de aromaticos
presentan ciertas caracteristicas deseables e indeseables segun sea el tipo de
molécula, como se observa en la Figura 2.10.

roe) Oprt BRI

Mromaticos (poli) @@ * Ensuciamiento del Catalizador

G)@ de Hidropr ocesamiento

Figura 2.10 Moléculas tipicas en aromaticos.

La saturacion de hidrocarburos es requerida para mejorar las propiedades de
ignicién de la fraccion a hidrotratar. Para llevar a cabo la hidrogenacién de
hidrocarburos mono-aromaticos se requieren de condiciones severas de
hidrotratamiento ya que los anillos simples son muy estables®. Lo cual hace
que la saturacion de compuestos poliaromaticos sea mas compleja que un
compuesto monoaromatico esto es debido a que presenta una relativa
superioridad en estabilidad que un compuesto poliaromatico.
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Los compuestos aromaticos que podemos encontrar en el crudo son de origen
bencénico, es decir, todas estas moléculas presentan un anillo aromatico 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.

Tolueno d”&
Naftalero “3

Fenantreno @@@

Figura 2.11 Compuestos arométicos.

La hidrogenacion de los compuestos aromaticos es una reaccion reversible a
las condiciones de operacion tipicas del proceso. La hidrogenacién es una
reaccién exotérmica, por lo que la conversion al equilibrio disminuye al
aumentar la temperatura de reaccién, a altas temperaturas se favorece la
hidrodesintegracién y se obtienen bajas conversiones en la hidrogenacién de

aromaticos.

La presion parcial de hidrégeno y el espacio velocidad son las variables mas
importantes para la hidrogenacién de los aromaticos polinucleares ya que con
alta presion parcial de hidrégeno y un tiempo de residencia prolongado se logra
aumentar la velocidad de la hidrogenacion.

En todo los casos el consumo de hidrégeno es muy alto, especialmente cuando
es especificado que el contenido de aromaticos sea bajo y la presién parcial de

e —————
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hidrégeno sea similar a la operacién en el rango de hidrocraqueo. Las
caracteristicas de los productos dependen de la severidad de operacion e
incluso en el mas severo de los casos, el indice de cetano es limitado a un
valor alrededor de 40. ¥ Aunque la saturacién de aromaticos generaimente
incrementa el nimero de cetano de una alimentacion en particular, la relativa
mejora es variable ya que una completa saturacién de aromaticos no es una
garantia de la produccién de un combustible que sea alto en cetano.

e ————
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2.5 REMOCION DE SILICE

La hidrodesulfuracién de nafta es un proceso que implica distintas fases de
reaccion, en él existen contaminantes que afectan el proceso, algunos de estos
contaminantes son de origen metélico. Generalmente, los metales que afectan
al proceso de hidrodesulfuracién son compuestos formados por Vanadio (V) y
Niquel (Ni), desde la década de los 60’s estos compuestos han tomado gran
importancia debido a la complejidad de remocién 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
rapido deterioro del catalizador ¥ @ altos consumos de hidrégeno y en
consecuencia una relacién directa con la hidrodesulfuracion de la carga y de
las variables de control del proceso.

Para el procesamiento de crudos cada vez mas pesados con altos niveles de
metales se han desarrollado diversas alternativas tecnolégicas para la
remocién de silice y especificamente de metales. Los procesos desarrollados
para la remocién de metales destacan los siguientes #*¥®):

e Extraccion por solventes
e Utilizacién de una resina de intercambio i6nico.

o Utilizaciéon de un reactor desmetalizador utilizando un catalizador de costo
relativamente mas barato en comparacién con el de hidrodesulfuracion.

Esta ultima alternativa de proceso, es la de mayor aplicacion con respecto a las
otras dos alternativas, debido a que ofrece una mejor remocion de metales. Sin
embargo pruebas realizadas en planta piloto por el Instituto Mexicano del
Petréleo recomiendan la utilizacién de un reactor con un catalizador de
caracteristicas similares al usado para hidrodesulfurar, debido a que con la
utilizacién de un catalizador semejante al de hidrodesulfuracién, la remocion de
silice, para el caso de la hidrodesulfuracion de naftas de coquizacién es de
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aproximadamente del 99% y en comparacién con la utilizacion de un
catalizador méas barato (zeolita por ejemplo) la remocién de metales es aprox.
del 65 al 80% ", con lo que para la remocién de metales en general las tres
alternativas mencionadas anteriormente no ofrecen una remocién tan eficaz en
comparacién con la utilizacion de un reactor con un catalizador semejante al de
hidrodesulfuracién propuesto por el Instituto Mexicano del Petréleo.

Actualmente, el procesamiento de crudos mas pesados y el procesamiento de
naftas provenientes de las plantas de coquizacién retardada, presentan en la
caracterizacion de alimentacion a la planta compuestos formados por silice.

El silice es un elemento metalico 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 silice en la corriente de alimentacién de una
planta que procesa naftas de coquizacién retardada, puede presentar
concentraciones de 16 a 35 ppm aproximadamente, estos compuestos de silice
son generados en la planta de coquizacién por el empleo de agentes
antiespumantes que se aplican para el control de operacién de la planta,
comportandose con tendencia a desactivar lentamente el catalizador de
hidrodesulfuracién asi como también disminuyendo el tiempo de corrida y vida
util del catalizador, de no ser removido este elemento puede llegar al
catalizador de la planta Reformadora de Naftas y afectar de igual manera el
catalizador de Reformacion.

Estos compuestos son del tipo dimetil-siloxanos ciclicos constituidos de 3 a 7
atomos de silice (Figura 2.12) con bajo peso molecular que ebullen en el
intervalo de la nafta y es arrastrado facilmente en esta corriente llegando de
esta forma a la planta de hidrodesulfuracién.
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H H H
| | |
H_-C_H| H_C_-H | H_C_H
| | |
HO =S| — | —0.Sl = |-0_sSi _oH
| | |
HeC.H| H_C.H | HoC-H
I | |
H H H
= =N
M= hasta ¥l

Figura 2.12 Compuesto antiespumante (polidimetil siloxano).

En este sistema de reaccion la retencion de silice es de tipo superficial el cual
involucra principalmente grupos oxidrilo de la alimina para llevarse a cabo en
dos etapas, el mecanismo propuesto de la retencién es como se muestra a
continuacion:

1. - Reaccién superficial de fisisorcion del compuesto de silicio sobre los grupos
HO- de la alimina (Figura 2.13):

Figura 2.13 Catalizador de hidrotratamiento —A.

UNAM FES-ZARAGOZA

40



e
2. - Apertura del anillo y retencion de los atomos de silicio sobre los grupos HO-

de la alimina (Figura 2.14):

CAPITULO 2

VI
Si
7\
o o
HC | |<H, H
Si + 1
)SI H O=H
He \ )
HH OQH
1 1
o o \o
Y Nii i Y

Figura 2.14 cCatalizador de hidrotratamiento —B.

Considerando lo anterior, este sistema de reaccion se ve favorecido al operar
en un medio reaccionante totalmente en fase vapor donde las variables de
operacion de temperatura y velocidad espacial presentan mayor efecto con la
finalidad de obtener un producto con concentraciones mucho menores a 1 ppm

en silice.
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2.6 VARIABLES DE CONTROL DE PROCESO (seccién de
reaccion)

El control y buen funcionamiento de una planta dependen basicamente de una
eleccion adecuada de las condiciones de operacion de los distintos equipos
que integran el proceso, la eficiencia del proceso de desulfuracion depende de
las condiciones de operacion empleadas para operar a condiciones optimas y
poder alcanzarse niveles de eliminacion de azufre superiores al 99%. Los
hidrocarburos formados en las reacciones de desulfuracién tienen puntos de
ebullicibn menores a Ios_ compuestos de los cuales proceden. Tanto las
condiciones de operacién como el catalizador son seleccionados de tal manera
que se minimicen las reacciones laterales como la deshidrogenacion,
desnitrogenacion, entre otras.

Por ello, el grado de desulfuracion de cualquier tipo de carga es funcién directa
de los siguientes parametros basicos para el control de proceso de la seccién
de reaccion:

» TEMPERATURA.

» PRESION (PRESION PARCIAL DE HIDROGENO).

» FLUJO.

» RELACION HIDROGENO/HIDROCARBURO (H/HC).

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

» CATALIZADOR.
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TEMPERATURA:

La temperatura es una variable que afecta directamente el desarrolio de las
distintas reacciones que se llevan acabo en el equipo de reaccion, (reactor),
por ello en la actualidad las reacciones son llevadas a cabo en distintos
reactores debido a la gran variacién de temperaturas a las que se da lugar la
reaccion. Cabe mencionar, que aunque todas las reacciones que ocurren en el
proceso de eliminacion de azufre son exotérmicas, las reacciones de
saturacién de diolefinas, olefinas, y descomposicion de compuestos de
nitrégeno son las que liberan mayor cantidad de energia.

El efecto de un incremento de temperatura de reaccién aumenta la velocidad
de reaccion, y por lo tanto, el nivel de desulfuracion. A temperaturas inferiores a
280°C las velocidades de reaccion tienden a disminuir y arriba de 410°C
ocurren reacciones indeseables generando ligeros y excesivo deposito de
carbén sobre el catalizador. En el disefio de unidades de hidrodesulfuracién la
temperatura de inicio de corrida es fijada por el tipo de producto desulfurado, la
presion y ciertos factores econémicos. Como resulta obvio, las cargas ligeras
son faciimente desulfuradas a bajas temperaturas de operacion, la cual se
incrementa en funcién directa con el rango de ebullicion de la carga
(alimentacion) a tratar.

Para el caso de la saturacién de diolefinas las temperaturas de reaccién deben
de ser controladas ya que determina las velocidades de reaccién de
hidrogenacion de estas. Un criterio que debe de ser tomado en cuenta para el
disefio y operacion de una planta de hidrodesulfuracién que contenga en la
corriente de alimentacion diolefinas es la exotermicidad de la reaccion. 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 remocién de silice a la entrada de alimentacién
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 reaccién se encuentra entre 250 a 290°C.

Ambos casos (saturacion de diolefinas y remocion de silice) son casos
particulares que actualmente se tratan de manera independiente en equipos
separados, esto es con respecto a las reacciones de hidrodesulfuracion

La saturacién de olefinas se comporta de manera semejante a la reaccién de
hidrodesulfuracién con respecto a la temperatura, con la excepcion de que el
incremento de la velocidad de reaccién se mantiene a mayores temperaturas; y
aproximadamente a 427°C se obtienen aparentes condiciones de equilibrio en
las cuales el grado de saturacién se limita.

El grado y rapidez de la desulfurizacién se incrementa visiblemente cuando la
temperatura aumenta; a 343°C la velocidad de reaccién es sumamente réapida
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 hidrodesulfuracion, la conversién
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
hidrodesintegracién. Aunque el intervalo de la operacién es amplio, la Unica
limitacién para alcanzar el valor maximo que cominmente se fija en 370°C se
debe a que el color del producto podria no cumplir con las especificaciones "
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Figura 2.15 Equilibrio de desulfuracién.

PRESION:
(Presién Parcial del Hidrégeno)

La importancia de la variacion de presion, manteniendo las ofras variables
constantes provoca cambios en la conversién en las reacciones quimicas,
debido a que estas son favorecidas por la presion parcial que ejerce un exceso
de hidrégeno. Variaciones normales en la presién o flujo de hidrégeno en el
reactor no ocasionardn 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 rocio 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 presién de
operacion. Dependiendo de la temperatura de alimentacion, la presion puede
ser de 28 Kg/cm? man., para cargas ligeras y hasta 100 Kg/cm? man.
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Cuando la presién parcial del hidrégeno no se incrementa al aumentar la
temperatura promedio de alimentacion de la carga, se envenenara rapidamente
el catalizador .

La eleccién de la presion de operacién depende principaimente del tipo de
carga (alimentacién) y de la pureza de la corriente de hidrégeno. En términos
préacticos, si el rango de ebullicion de la carga se incrementa los compuestos de
azufre se tornan mas complejos y se requiere de presiones mas altas para
hacerlas reaccionar y prevenir la desactivacion del catalizador por deposito de
carbon.

Debido a que la presién parcial de hidrogeno es el factor decisivo y no la
presién total del reactor, la pureza de la corriente de hidrégeno es determinante
sobre la presion final elegida.

FLUJO:

Esta variable normalmente solo involucra al flujo de entrada de hidrégeno, que
se consume en el proceso por las reacciones de hidrodesulfuracién asi como
tener el manejo del compresor dentro de los limites de su capacidad. ©, ya que
el flujo de circulacién de hidrégeno y la pureza del mismo afectan directamente
las velocidades de desulfuracién, desnitrogenacién, saturacién de olefinas, y
desoxigenacion.

El flujo de hidrégeno depende principalmente de consideraciones tales como, si
la corriente de alimentacion del gas rico en hidrégeno es adecuada, la
desulfuracion deseada puede lograrse facilmente, esto es comdn cuando se
tratan cargas ligeras, en donde los consumos de hidrégeno son tipicamente
bajos. Para el caso de cargas pesadas y diesel normalmente se requiere de
una corriente de reposicion de hidrégeno que asegure la adecuada
desulfuracién y minimice la formacién de carbén. Arriba de ciertos valores de
flujo de hidrégeno los cambios en la presion parcial de hidrégeno son minimos,
de tal manera que el flujo de hidrégeno superior a los realmente necesarios,
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resultan contraproducentes provocando consumos extras de energla
modificando el proceso.

En la corriente de hidrégeno, los contaminantes como 6xidos de carbono y
compuestos formados por nitrégeno deben de mantenerse muy por debajo de
ciertos niveles ya que compiten por la superficie del catalizador para
convertirse en metano y agua para el caso de los Oxidos de carbono y en
cloruros de amonio para el caso de los de nitrogeno. El nitrégeno 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 reduccion de la presién parcial.

RELACION HIDROGENO/HIDROCARBURO (H,/HC):

El consumo de hidrégeno dependera del tipo de carga; del contenido de azufre
que se tenga; de que se efectlie 0 no un nimero mayor de reacciones laterales
y de las especificaciones deseadas para el producto; no obstante, se observa
que a medida que la carga se hace mas pesada, aumenta el consumo de
hidrogeno.

BEACCIGN  CONSUMO DE HIDROGENO

Desulfurizacion = 3 moles de H2 por mol de azufre
(100-150 SCF/Bbi por 1%peso S removido)

Desndrificacion = 5 moles H2 por mol de Nitrogeno
(30.40 SFC/BBL por 1000 ppm N removado)
Saluraciin de Olefinas =1 mol de H2 por mol de CaC
(SCF/Bol =5-10 veces # reduccidn del bromo)
Saturacion de Aromelicos = 3 moles de H2 por mol de
anilo salurado

(15-30 SCF/bl por 1% anllos seturados)

HedroCragueo 1 mol de H2 por mol de C.C
(raturacion) kgaduras rolas
(5.7 SCFiBl por 1 LY% conversidn)

Figura 2.16 Consumos de hidrégeno de a cuerdo tipo de compuesto.
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UNAM FES-ZARAGOZA

47



CAPITULO 2
e —

La Figura 2.16 muestra el consumo aproximado de hidrégeno de algunos
compuestos tipicos encontrados en las naftas.

Aunque las condiciones de operacion y el valor de la relacién Ha/hidrocarburo
son finaimente determinados por el tipo de catalizador, el tipo de carga y
composicién de la misma

Cuando se habla de naftas ligeras, el valor de la relacién Hz/hidrocarburo es del
orden de 450-550 SCF de Hz 100%/barril de carga y las condiciones de
operacién del reactor son del orden de 352°C y 30 Kg/cm® man.

El consumo de hidrégeno, cuando la carga tiene un contenido de azufre de
800-900 ppm, se puede estimar en unos 70 SCF de Hz 100%/barril de carga.

De igual forma, cuando se trata de destilados intermedios, el valor de la
relacion Ha/hidrocarburo es del orden de 1500-2500 SCF de Hz 100%/BBL de
carga y las condiciones de operacion del reactor son del orden de 405°C y 60
Kg/cm? man.

La relacién Hz/hidrocarburo es menos influyente que el espacio velocidad del
reactor. A relaciones muy bajas, la presion de vapor de hidrégeno no es
apropiada para las condiciones de conversion de los aromaticos y nafténicos. A
relaciones muy altas, se disminuye el tiempo de contacto en el reactor ©.

» ESPACIO VELOCIDAD (Liquid Hourly Space Velocity (LHSV)):

El término LHSV (Liquid Hourly Space Velocity), indica los pies cubicos de carga por
hora por cada pie cubico de catalizador en el reactor y es un indice de la
severidad de operacion:

LHSV = ft'decarga/hr
ft° de catalizador
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Mientras menor es el LHSV, mayor seréa la severidad y mientras menor sea el
espacio velocidad, el grado de reaccién se incrementara ya que el LHSV es
inversamente proporcional al tiempo de contacto. El valor de LHSV varia de
acuerdo a la carga procesada.

Después de la seleccién de la presion parcial de H; y la temperatura de
operacion es posible usar correlaciones para seleccionar un optimo valor de
LHSV de acuerdo con los requerimientos de desulfurizacién deseada .

CATALIZADOR:

La composicién y estructura de los catalizadores de hidrodesulfuracion tienen
primordial importancia en las reacciones de hidrogenacién y desulfuracién. Los
catalizadores de niquel y platino que son muy activos para reacciones de
hidrogenacién, son facilmente envenenados por compuestos de azufre,
haciéndolos insatisfactorios para las reacciones combinadas de
hidrodesulfuracién, por lo que se requiere el empleo de un catalizador
resistente al proceso dual hidrogenacion — desulfuracién ©. Con lo cual el
catalizador utilizado para hidrodesulfuracion tiene la obligacién de cumplir con
una doble funcién:

» El craqueo de hidrocarburos de alto peso molecular

> La hidrogenacion de compuestos insaturados formados durante el proceso
de craqueo o presentes en la alimentacion.

Los catalizadores de hidrodesulfuracion son manufacturados con metales
promotores en forma de 6xidos; constituidos basicamente de cuatro elementos:

» Metales activos: Es el elemento que imparte la actividad catalitica de mayor
efecto en las reacciones de hidrogendlisis e hidrogenacién. ). Teniéndose
entre estos al molibdeno como uno de los mas activos y de alta aplicacién
industrial.
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» Promotores cataliticos: Es el elemento que proporciona e incrementa la
selectividad de una reaccién en especial. Teniéndose entre estos al niquel
cobalto y silice.

» Aditivos de estabilidad: Este elemento proporciona la estabilidad tanto
térmica como mecanica. Teniéndose como ejemplo: boro, titanio grafito
(aditivos de estabilidad mecanica), 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 mas comun a las aluminas activas y en especial la gamma alumina.

Entre los catalizadores resistentes al azufre, los cuales han sido considerados
aceptables para hidrogenacion y desulfuracion combinadas son:

» Co-Mo
» Ni-Mo
» Ni-Mo-W

En general el catalizador Co-Mo son utilizados en su mayoria para
desulfurizacion y los catalizadores Ni-Mo presentan mayor afinidad para
efectuar los procesos de desnitrogenacion e hidrogenacion. '

Estudios realizados en planta piloto por Syed A. Ali, Jamal A. Anabtawi
recomiendan el uso de una combinacion 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 hidrogenacién de olefinas y evitar posibles
recombinaciones de reaccion en la salida del reactor "),
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Como se muestra a continuacién en la Figura 2.17 el cual es conocido como
el arbol de ayuda de decision para eleccion de catalizador de hidrotratamiento.
Que aunque la eleccién del tipo de catalizador depende del objetivo del
proceso, en el cual las variables y condiciones de disefio y operacién son de

gran importancia.

Presién volumen del reactor
H,pureze: H, de circulacién | Umnidad de Proceso

Temp. Limts : caract de disefio

o v -
; = =| Lubricactes |
B 3
v r Mo discutidos
Objetivo mump |DeS DeR H, DeS DeN H,
Uptake Uptake
r r r r
|cmn |Nmo | Inmn c‘:uo NiMo Nido
Hafta NiMo
CoMo
o
NiMo

Figura 2.17 Arbol de ayuda de decisién para la eleccion del catalizador de hidrotratamiento.

I —
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CAPITULO 3

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

La adecuacién del nuevo esquema de proceso considera principios basicos de
conservacion y recuperacion de energia, seguridad, minimizaciéon de efiuentes

contaminantes y flexibilidad operativa.

La planta de hidrodesulfuracién de Naftas N° 2 de Cadereyta, N.L. se disefio
para procesar 25,000 BPD de Nafta como se menciona en el capitulo 1 de este
trabajo, sin embargo, debe de considerarse los siguientes aspectos

determinantes para la definicién del nuevo esquema de procesamiento:

» Bases de Disefno del Nuevo Esquema de Proceso.
» Criterios del Equipo de Reaccién.

» Criterios Establecidos Para Llevar a cabo la Simulacion del Nuevo
Esquema Reaccion.

a) Metodologia de la Simulacién.

b) Diagrama de Flujo de Proceso (Seccion de Reaccion).
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3.1 BASES DE DISENO DEL NUEVO ESQUEMA DE PROCESO.

La simulacién de la seccion de reaccion de la planta inicialmente utilizd una
especificacion de la gasolina (nafta) de coquizacién proporcionada por el
licenciador Foster Wheleer en junio de 1994 Ia cual es presentada en la Tabla
34

UNIDADES

*API 61.2
AZUFRE % peso 0.84
MITROGENO % peso 0.02

No DE BROMO 83
PARAFINAS % val. 41
OLEFINAS % vol. 38
NAFTENOS % vol. 13
AROMATICOS % vol. 8

siLICE ppm NO REPORTADO

Tabla 3.1 Especificacién de nafta de disefio en junio de 1994.

La adecuacién del nuevo esquema de proceso debe considerar la actual
especificacion de la Nafta de Coquizacion que define Foster Wheleer en Marzo
del 2000, (Tabla 3.2) en la cual se observa la presencia de sflice, razén por la
cual la adecuaciéon de un nuevo esquema de proceso es necesario para cubrir
los rangos de esta especificacion.

La implementacién de un sistema de retencion o de eliminaciéon de este
elemento (Si) de la corriente de proceso justifica su importancia ya que en caso
de operar la planta sin la eliminacién de este elemento disminuye el tiempo de
vida (til del catalizador de hidrodesuifuracién por envenenamiento de este,
ademés de no ser eliminado de la corriente de proceso este puede seguir su
ruta hasta llegar a la planta de reformacion de naftas desactivando el
catalizador de reformacion.
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FLUIDO:NAFTA UNIDADES

FLUJO BDP 8575
AZUFRE % peso 1.03
NITROGENO ppm peso 200
OLEFINAS % vol. 335
DIOLEFINAS % peso 24
No DE BROMO 75
DIENOS 5.4
siuce ppm 5
°AP| 66.96

Nafta de Alimentacion:

Con las especificaciones proporcionadas por la firma de Ingenieria Foster

Wheleer se consider6é un flujo de alimentaciéon compuesto de una mezcla de

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

naftas proveniente de diferentes plantas, con las siguientes caracteristicas:

Tabla 3.3 Composicién de nafta de alimentacién a la planta reportada en marzo del 2000.

MEZCLA DE NAFTAS DE ALIMENTACION

UNIDADES
FLUJO Kgh 121125
TEMPERATURA °c 38
PRESION kg/cm2 man. 5.5
PESO MOLECULAR 101.31
AZUFRE TOTAL ppm peso 3300
NITROGENO TOTAL ppm peso 164
ANALISIS PIONA
PARAFINAS % vol. 53.4
ISOPARAFINAS % vol. 1.22
OLEFINAS % vol. 13.92
NAFTENICOS % vol. 19.40
AROMATICOS % vol. 11.72
DIOLEFINAS % vol. 0.19
PESADOS % vol. 0.15
siLce ppm 1.72
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Hidrégeno:

El hidrégeno de alimentacién procede de un cabezal de hidrégeno con una
pureza de 99.5% mol (pureza minima de 94.99% mol (1)). Las especificaciones

tipicas del cabezal son las siguientes:

COMPOSICION

HIDROGENO

HIDROGENO, % mol

9.5

METANO, % mol

0.025

ETANO, % mol

PROPANO, % mol

i-BUTANO, % mol

n-BUTANO, % mol

I-PENTANO, % mol

n-PENTANO, % mol

NITROGENO, % mol

HCI, ppm mol

H20, ppm vol.

H2S, ppm mol

CO + €02, ppm vol.

60 max.

Tabla 3.4 Composicién del hidrégeno de alimentacion.

(1) Para la simulacién de la seccion de reaccién se considero el caso critico

de manejar un hidrégeno con una pureza de 94.99% mol.
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Nafta Pesada a Reformacién:

La nafta pesada a reformacién debe de ser como producto de la seccion de
fraccionamiento previo paso por la seccién de reaccion en la cual se lleva a
cabo las reacciones necesarias para la obtenciéon de una nafta producto de la

seccion de fraccionamiento con la siguiente especificacion:

UNIDADES ESPECIFICACIONES
FLUJO m3/hr 140.9
DENSIDAD Kg/im3 663.5
TEMPERATURA INICIAL DE e 101
CORTE (ASTM-D86)
TEMPERATURA FINAL DE ~ 192
CORTE (ASTM-D86)
AZUFRE ppm peso 0.1 min.-0.50 max.
NITROGENO TOTAL ppm peso 0.5 méx.
No BROMO 'gM00g - 1 méx.
PLOMO ppb peso 20 méx.
ARSENICO ppb peso 0.1 méx.
AGUA ppb peso 0.1 max
CLORUROS ppb peso 0
Si ppm peso 0

Tabla 3.5 Nafta producto a reformacion.
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3.2 CRITERIOS DE DISENO DEL EQUIPO DE REACCION.

Para el diseno del equipo de reaccion, los siguientes criterios de disefio son
especificos para el hidrotratamiento de nafta 100% de coquizacion, sin
embargo, pueden ser tomados en cuenta para el disefioc en general de
reactores de plantas de hidrodesulfuraciéon de este tipo, debido a que contiene

nafta proveniente de una Planta de Coquizacién Retardada.

Cabe destacar que el disefio de alguna planta en particular cambia, debido a
que los equipos y criterios a utilizar estan determinados de acuerdo al tipo de
carga a procesar.

REACTOR DE DIOLEFINAS:

El disefio de este sistema de reaccién debe de considerar las condiciones
necesarias para que el equipo opere en forma continua tomando como base los
siguientes aspectos:

» Fase totalmente liquida.

> Saturacion total de diolefinas con ligera saturacion 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 minima de saturacién de diolefinas 125°C.

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

> Presion de operacién aprox. de 54 a 68 kg/cm?man.

» AT=15a30°C.
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> Altos niveles de espacio velocidad, LHSV =5 a 8.

» Relacion Ho/HC =150 a 250 ft® / Barril.

REACTOR DE GUARDA DE SIiLICE:

Este equipo debe de estar disenado especificamente para remover el silice
presente en la nafta procedente de la Planta de Coquizacién Retardada, de no
ser removido desactivaria lentamente el catalizador de hidrodesulfuraciéon,
disminuyendo considerablemente el tiempo de cormida y la vida util del
catalizador de hidrodesulfuracién, para lo cual se considera la instalaciéon de
dos reactores en paralelo, para operar con la siguiente filosoffa, mientras uno
opera el otro esta en relevo, ademas de encontrarse disefiados estos equipos

bajo los siguientes parametros:

» Aparentemente no hay reaccién con los metales activos, realizandose
unicamente con el soporte de alimina.

» La reaccion se inicia con la formacién de enlaces Si-O-Al y posteriormente
con la formacion de enlaces Si-O-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 minima de remocién de Silice 232°C.

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

» Presién de operacién aprox. de 40 a 60 kg/cmz.
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> AT=15a30°C.

> Espacio velocidad recomendados, LHSV =4 a 6.
» Relacién Hy/HC = 800 a 1000 ft3 / Barril.

» % de Hidrodesulfuracion = 30%.

REACTOR DE HIDRODESULFURACION:

E! reactor de hidrodesulfuracién se disefia para procesar una carga de nafta
libre de Diolefinas, Olefinas y Silice por lo cual se disefia para obtener un

producto principal de nafta desulfurada con 0.5 ppm en peso max.

Este equipo tiene como objetivo eliminar los compuestos de azufre, nitrégeno,
asl como saturar las olefinas remanentes, mediante las reacciones de
hidrogenacion catalitica. Para ello los parametros de disefio que deben de

tomarse en cuenta pueden resumirse a continuacién:

» Unidad de reaccion constituido por camas cataliticas.

» 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.

» Presion de Operacién aprox. de 50 a 60 kg/cm? man.

» AT=15a30°C.

» Espacio velocidad recomendados, LHSV = 2 méximo.

» Relacién HyHC = 1200 2 / Barril minimo.
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> Alta presion parcial de H; y altos tiempos de contacto.
> % de Hidrodesulfuracion = 70 % a 100%.

3.3 CRITERIOS ESTABLECIDOS PARA LLEVAR A CABO LA
SIMULACION DEL NUEVO ESQUEMA DE REACCION.

En general la simulacién de un proceso requiere de ciertos parémetros que
garanticen las condiciones de proceso deseadas, ademas de que estas puedan
ser reproducidas en la planta una vez que esta se encuentre en

funcionamiento.

Por lo que la necesidad de la implementacion de un sistema de retencién o de
eliminacién de Silice obliga a que la seccién de reaccién de la planta de
Hidrodesulfuraciéon de Naftas de Cadereyta, N.L. cambie con respecto al
sistema implementado inicialmente. El sistema de retencion de silice es
identificado con el nombre de Reactor de Guarda de Silice, el cual debe de ser
capaz de eliminar este contaminante sin provocar problemas, tanto operativos
como los especificados para los productos. Ademas la simulacién de la seccién

de reaccion, considerara los siguientes aspectos:

» La adicién de un Reactor de Guarda de Silice para efectuar la funcién ya

mencionada.

» Garantizar la temperatura de entrada al reactor de saturacion de diolefinas y
minimizar la caida de temperatura al mezclarse el hidrégeno de reposicion

con la carga efluente del reactor de saturacién de diolefinas.

Para el caso del Reactor de Saturacién de Diolefinas y el Reactor de
Hidrodesulfuracién solo pueden tomarse valores ya establecidos, debido a que
para estos equipos las variables de disefio ya fueron fijadas en el disefio

orginal de esta planta.
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Sin embargo, la adicién del reactor de Reactor de Guarda de Silice requiere de
estos dos equipos por ser parte fundamental en e célculo de los consumos de
hidrégeno y el porcentaje de hidrodesulfuracién que debe de ser tomado en
cuenta para el disefio y simulacién de este sistema, por lo cual la simulacion de

los reactores se llevan a cabo bajo los siguientes parametros:
> REACTOR DE SATURACION DE DIOLEFINAS:
LHSV (hrr ) =6
Rel. H2 / HC (ft3 / Barril) = 16
Consumo Quimico de H; (ft3 / Barril) = 3.5
AT (°F)=18
AP (psi) = 19.91
> REACTOR DE GUARDA DE SILICE:
LHSV (hr ") =5
Rel. Hp / HC (fts / Barril) = 1000
Consumo Quimico de H; (ft; / Barril) = 141

AT (°F) =36

AP (psi) = 14.22}
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» REACTOR DE HIDRODESULFURACION:

LHSV (hry=2

Rel. Ha / HC (ft; / Barril) = 1000

Consumo Quimico de H; (fts / Barril) = 330

AT (°F)y=27

AP (psi) = 28.45
a) Metodologia de la Simulacion.
El balance de materia y energia se realizé en el simulador elaborado por el
Instituto Mexicano de Petr6leo “SIMPROC” para obtener los datos requeridos,
asl como también las propiedades termofisicas de las corrientes involucradas y

de la seccién en general.

La simulacion se realizé de acuerdo al siguiente procedimiento:

» Elaboracion del diagrama de flujo de proceso.
» Definir los componentes del sistema.

» Seleccionar los métodos de célculo termodinamicos y propiedades de
transporte.

» Definir las corrientes de alimentacion.
> Introduccién de las condiciones de operacién de los distintos equipos.

» Ejecutar el programa de simulacion.
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Un punto a destacar en este trabajo es que la finalidad de este no es el de
disefiar el proceso si no llevar a cabo la mejora del proceso mediante la adicion
de un Reactor de Guarda de Silice, 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 operacién a las cuales
se realiz6 la simulacién de la seccion de reaccion fueron tomadas del disefio

original.
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b) DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO (seccion de reaccion)
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CAPITULO 4

CAPITULO 4

RESULTADOS

El balance de materia y energia obtenido de la simulacién fue realizado de
acuerdo al diagrama de flujo de proceso, variables de disefio y algunos criterios
de disefio mencionados en el capitulo anterior. Los resultados generales de la
simulacion se pueden consultar en el ANEXO A, en el cual se muestran las
corrientes de mayor importancia de la seccién de reaccién de esta simulacion.

A continuacién se presentan de manera resumida los resultados de la
simulacién para el caso de los Reactores de Saturacion de Diolefinas, Reactor
de Hidrodesulfuracion, Reactor de Guarda de Silice, mostrados en el Diagrama
de flujo de Proceso del capitulo anterior.

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

» Flujos de H; de entrada y salida, correspondientes para los tres
reactores.

» Formacién de H.S, llevada a cabo solo en el Reactor de Guarda de
Sllice y Reactor de Hidrodesulfuracién debido a que en estos dos
equipos se llevan a cabo las reacciones de desulfuracion.

» Condiciones de operacion de los reactores asi como también los fiujos
globales de entrada y salida de los reactores.

> Esquema basico de los componentes que integran lo reactores de
acuerdo a lo mencionado en capitulo anterior.
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REACTOR DE SATURACION DE DIOLEFINAS (DC-401):

Del balance de materia y energia presentado en el ANEXO A, los valores
obtenidos para el reactor de saturacién de diolefinas son los siguientes:

ENTRADA SALIDA
VARIABLE (CORRIENTE 115) | (CORRIENTE 116)
Hz (Ib mol 7hr) 43.862 34.168
HzS (Ib mol fr) 0.000 0.000
Consumo Quimico de
oo 0.000 9,694
P ( kg / cm® man.) 60.569 59.169
T(°C) 150 160
FLUJO TOTAL
) 121195 121185
ENTRADA =— '.'.'f.—l
 pato
\ =, DISTRIBUIDOR
SOPORTE pRrEsazaya- o
DE ALUMINA |

ALUMINA PLATO
DISTRIBUIDOR

T;; 1= SALIDA

Figura 4.1 Esquema del reactor de saturacién de 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 saturacion 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 SiLICE (DC-403/R):

Los resultados obtenidos para este reactor son analizados y discutidos en la
seccién 4.1 de este capitulo en donde se analizan las condiciones de operacion
de la corriente de entrada y salida del reactor, estos parametros a analizar son
los siguientes:

ENTRADA SALIDA
VARIABLE (CORRIENTE 167) | (CORRIENTE 119)
Hz (Ib mol /hr) 2771.406 2365.007
HzS (Ib mol /hr) 0.001 8.736
Consumo Quimico de
Hi (1 mol i) 0.000 406.399
Si (ppm) 1.72 0.000
P ( kg / cm® man.) 54 560 53 069
T(°C) 205 315
FLUJO TOTAL
gy 128205 134724

ENTRADA === 1

=) PLATO
< DISTRIBUIDOR

SOPORTE
DE ALUMINA

-—— NAFTA DE QUENCH
LECHO

DE
CATALIZADOR

PLATO
————=DISTRIBUIDOR

\““;';:;__‘,” '
L (13— SALIDA

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

Los pardmetros a analizar para el reactor de hidrodesulfuracién son
presentados en la siguiente tabla:

ENTRADA SALIDA
VAR (CORRIENTE 119) (CORRIENTE 120)
Hy (1b mol fhr) 2365.007 1846.896
H;S (Ib mol fhr) 8.736 28.373
Consumo Quimico de
H, (1b mol /hr) 0.000 518.111
P { kg / cm’ man.) 53,969 51.969
T(°C) 315 330
fmmT“ 134724 130083
ENTRADA —1 ul
TO
| | < DISTRIBUIDOR
SOPORTE I T
DE ALUMINA |
o F — = NAFTA DE QUENCH
LE%HO ~
CATALIZADOR

SOPORTE

A u?ae A

LUMINA FEEEEER __ pLATO

.,..\\ : /—r-—‘—‘ DISTRIBUIDOR

Ti{é (=-p SALIDA

Figura 4.3 Esquema del reactor de hidrodesulfuracién
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PRIMER INTERCAMBIADOR CARGA/EFLUENTE DEL REACTOR (EA-404):

En este equipo por medio de la simulacién se logro obtener la temperatura de
la mezcla de hidrégeno con la carga de nafta como se puede observar en la

Figura 4.4, obteniendo de la simulacion los siguientes datos:

ENTRADA MECCUA D
VARIABLE DE HIDROGENO
(CORRIENTE 148) NAFTA/CARGA
(CORRIENTE 117)
T(°C) 118.33 151
FLUJO TOTAL
(kg / hr) 7100 128295
MEZCLA DE
CARGA A
REACTOR EFLUENTE DE
I { REACTOR
S\ . ENTRADA
SALIDA e Cit=]45==— DE
MEZCLA DE [ HIDROGENO
NAFTA/ CARGA !
NAFTA L ‘“g CARGA
DE s’ | 7 EFLUENTE DE
CARGA / REACTOR

Figura 4.4 Esquema del primer intercambiador carga/efluente del reactor

CALENTADOR DE ALIMENTACION AL REACTOR DE SATURACION DE DIOLEFINAS
(EA-403):

Para el caso del Calentador de Alimentacién al Reactor de Saturacién de
Diolefinas (EA-403), es mostrado como un equipo de proceso y no tomado como
un equipo auxiliar.

En caso de requerir un analisis mas minucioso de la caracterizacion de las
corrientes se puede observar el balance materia y energia presentado en el
ANEXO A de este trabajo.
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4.1 ANALISIS DE RESULTADOS

La simulacién efectuada en el simulador SIMPROC proporcioné los datos
individuales para cada equipo y requeridos para las adecuaciones mostradas
en el Diagrama de Flujo de Proceso de la seccién de reacciéon mostrado en el
capitulo anterior, estos datos son parametros a analizar por su extrema
importancia, originada por el tipo de reaccién u operacion a efectuarse.

REACTOR DE SATURACION DE DIOLEFINAS (DC-401):

El flujo de hidrégeno de este equipo, (ver ANEXO A) que se lleva a cabo a una
temperatura de 150 °C y 60.5 kg/cm? man., corresponde al consumo de
hidrégeno y presién parcial requeridas por la reaccién de saturacion de
diolefinas, que de acuerdo a la literatura citada y disefio original de esta planta,
la saturacion de diolefinas se lleva a cabo a estas condiciones.

El flujo de hidrégeno para el consumo quimico de saturacién de diolefinas, es
un consumo estimado, este consumo estimado es de 9.64 Ibmol/hr de
hidrégeno y 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 hidrogeno que la mencionada, sin
embargo, el exceso de hidrégeno proporcionado por la presion parcial de
hidrégeno para favorecer la reaccion compensaria los requerimientos de
hidrégeno, por ofro lado el hidrégeno remanente de 34.168 lbmol/hr en la
corriente de salida de este equipo es utilizado para el calculo del fiujo de
hidrégeno hacia los Reactores de Guarda de Silice y el Reactor de
Hidrodesulfuracion.

De no haberse calculado este consumo quimico afectaria de manera directa al
calculo del flujo de hidrégeno hacia el Reactor de Guarda de Silice, y
sucesivamente al Reactor de Hidrodesulfuracion.
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REACTOR DE GUARDA DE SILICE (DC-403/R):

En pruebas llevadas a cabo en planta piloto por el Departamento de
Catalizadores del Instituto Mexicano del Petrdleo, se ha encontrado que al
efectuarse la reaccioén de remocion de silice; de manera simultanea se llevan a
cabo también reacciones de hidrodesulfuracion, esto es debido a que la
condiciones a las que se lleva a acabo la remocion de silice son semejantes a
las de hidrodesulfuracién, por lo que el porcentaje correspondiente para el 30%
es de 8.736 Ibmol/hr de H2S de la desulfuracién del total de la carga de entrada
a la planta. Por lo tanto, la simulacidn de este equipo se llevé a cabo en base a
este 30% de desulfuracién y el restante 70% de los compuestos de azufre son
desulfurados en el Reactor de Hidrodesulfuracién,

El contenido de silice en la mezcla de entrada a la planta y a las guardas de
silice es una concentracién de 1.72 ppm y dadas las condiciones de
temperatura de 295 °C y una presién de 54.5 kg/cm? man. establecidas para la
simulacién, se espera que la remocién de silice sea del 100% obteniendo un
producto libre de silice, es decir de 0.00 ppm en la corriente de salida del
Reactor de Guardas Silice. El establecimiento de estas condiciones son
tomando en cuenta que la remocion de silicones se da preferentemente en fase
vapor, por lo que se determiné como minimo una temperatura de 290 °C y 295
°C como maximo, esta ultima temperatura de 295 °C es la que se estima donde
toda la nafta se encuentre en fase vapor y garantiza que la reaccién de
remocién de silice se realiza efectivamente, sin embargo, debido a que las
limitaciones de la simulacion no presentan un reporte de la desaparicién de
este contaminante como se observa en la Balance de Materia y Energia
mostrado en el ANEXO A, las condiciones de presion, temperatura, flujo de
hidrégeno y la desulfuracién obtenida en este reactor de 8.736 Ibmol/hr de H2S
formado representan las condiciones en que la reaccién de remocion de silice
se efectlia eficazmente con un efluente del reactor libre en silice (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 energia por lo que el reactor se
simulé tomando en cuenta dos lechos cataliticos con inyeccién de nafta pesada
amarga entre lechos para el control de temperatura, y para mantener la
temperatura de alimentacién al segundo lecho en el orden de los 295 °C.

Esta inyeccion de nafta es llamada Quench y se encuentra ubicada en la parte
media del reactor como se muestra en la representacion esquematica del
reactor (ver Figura 4.2).

REACTOR DE HIDRODESULFURACION (DC-402):

En este equipo el flujo de hidrégeno y las condiciones de presién y temperatura
son muy importantes para llevar a acabo una correcta desulfuracion.

El consumo quimico de hidrégeno correspondiente a este equipo es de
518.111 Ibmol/hr y corresponde al resto de los compuestos que no fueron
desulfurados en el Reactor de Guardas de Silice. Al igual que el Reactor de
Guarda de Silice 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 continuacion se presenta el célculo de la estimacion de los compuestos de
azufre (S) convertidos en H2S considerando dos casos de calculo:

El primer caso se tiene 28.373 Ibmol/hr de H2S convertidos a la salida del
reactor de Hidrodesulfuracion 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/Dia.
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28.373lbmotdeH,S | WbmoldeS 32ibdeS , 453-5923grdeS , 1000mgdeS

411832778.5 "89S
ppm = J‘;:_g 2 kgdecﬁa = 3400.064219 ppmdeS
g 1211255225

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 Hidrodesulfuracién hay que restarle el flujo de H2S proveniente de
la bomba de apagado (GA-407/R) como se ve a continuacion:

Del balance de materia y energia (ANEXO A) se tiene que el flujo de H2S de
salida del Reactor de Hidrodesulfuracion es de 28.373 Ibmol/hr y el flujo de H2S
proveniente de la bomba de apagado (GA-407/R) es 0.834 Ibmol/hr, efectuando
la operacion se tiene que el flujp de H2S a la salida del Reactor de
Hidrodesulfuracién sin tomar en cuenta el flujo de la corriente de apagado es
de 27.539 Ibmol/hr de H2S, tomando este valor para efectuar el calculo de las
partes por millén de azufre convertidos en H2S.

27.53%0bmotdeL,S , UbmoldeS 3215deS , 453.59238rdeS , 1000mgdeS

hr UGS Hormols  —HaeS  ——TgrdeS 0 2 o0 -amedeS
3997273072 "84eS
P = ';:g > - ,,gdecg; =3300.12224 ppmdeS
54 121125_7”

Con los resultados anteriores obtenidos de la simulaciéon se comprueba que la
desulfuracion completa de los compuestos de azufre se puede llevar a cabo
bajo las condiciones establecidas, tomando en cuenta que el grado de
desulfuracién no se ve afectado por volumen de catalizador si no por las
condiciones de operacion (presion y temperatura), ya que al analizar la
cantidad de azufre convertido a H2S se tiene una conversién 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 mas
en el producto son debido a una recirculacion de H2S, pero que no afectan las
reacciones de desulfuraciéon 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
hidrodesintegracién aumenta notablemente, y se incrementa la formacién y
descomposicion de carbén en el catalizador.

Estos resultados obtenidos de la simulacion del nuevo esquema de proceso de
la seccidn de reaccién pueden ser comparados con los resultados del balance
del disefio 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 H;S
es muy semejante al obtenido por la simulacién del nuevo esquema de proceso
con reactor de Guarda de Silice, cabe destacar que estos resultados estan las
mismas condiciones de presién y temperatura, pero los valores de materia y
energla varian debido a que los requerimientos de estos son distintos en un
esquema y ofro.
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(Baiance Original, sin et

nail,

CORRIENTE NO. (FASE) R éeGuardade " | (co0 R do Guarda do
silice)

COMPONENTE 1B-MOLM LEMoLH

HIDROGENO 1461.827 1846.896

AC.SULFHIDR.

A PRIMARIOS 866.364 1065.856

CTE 804 CTE 182 2493218 2562.799

TOTAL LE-MOL/H 4521.861 100.000 5178.554 100.000
FLUJO TOTAL LB/H * KG/H 292893 132888 308632 139993
TEMPERATURAF*C 626.00 330.00 626.00 330.00
PRESION PSIG*KG/CM2 MAN. 739.14 51.969 739.14 51.969

Tabla 4.5 Tabla comparativa entre de los valores obtenidos por la simulacién de
nuevo esquema de proceso y el balance original (sin reactor de Guarda de Silice).

PRIMER INTERCAMBIADOR CARGA/EFLUENTE DEL REACTOR (EA-404):

Para el caso de este equipo de intercambio de calor se estimé una temperatura
de mezcla precalentando la corriente de hidrégeno, esta corriente de hidrégeno
tiene una temperatura de 118.33 °C y previo paso de por el Primer
Reactor (EA-404) se obtiene una
temperatura de mezcla de 151 °C con lo que la temperatura de mezcla no

Intercambiador Carga/Efluente del

decae considerablemente.

CALENTADOR DE ALIMENTACION AL REACTOR DE SATURACION DE DIOLEFINAS
(EA-403):

Debido a la temperatura de operacién determina las velocidades de reaccién
de hidrogenacién de diolefinas y olefinas la temperatura de entrada al Reactor
de Saturacién de Diolefinas es controlada por corriente de salida del Segundo
Intercambiador Carga/Efluente del Reactor (EA-402), mediante la regulacién
del flujo de la corriente de mezcla hidrogeno-nafta, por lo que para una
temperatura superior a 150 °C la valvula de control localizada en la corriente de
desvio (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 Alimentacion al Reactor de Saturacion de Diolefinas regularia la
temperatura de entrada a este reactor.
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4.2 CONCLUSIONES

Basandose en los resultados obtenidos de la simulacién y una vez analizados y
habiendo realizado la comparacién del la cantidad de H2S del balance de masa
y energia del disefio original el cual no presenta en su esquema de proceso el
reactor de Guarda de Silice, se plantean las siguientes conclusiones que
comprueban que los objetivos de este trabajo se cumplieron.

» La validacién de la simulacion de la seccion de reaccion se realizé al
obtener los 3300 ppm de azufre convertido a H,S y obtener las condiciones
requeridas por el proceso, experimentalmente se podra validar una vez que
se instale el reactor en la planta y se logren reproducir estos datos.

» Se observo que el grado de desulfuracién no se ve afectado por volumen de
catalizador si no por las condiciones de presién y temperatura del sistema,
por lo que la implementacién del reactor de guarda de silice no afecta en el
grado de desulfuracion de la carga, de acuerdo a los datos obtenidos por la
simulacién.

» Se encontré que al realizar la simulacién de la seccién de reaccién de la
planta, las condiciones de disefio originales del proceso, se llevan a cabo de
manera efectiva, la funcion para la que fue disefiada la planta de
Hidrodesulfuracién de Naftas N°2 de Cadereyta, N.L., ya que al adicionarle
el Reactor de Guarda de Silice la simulacién de la planta se obtienen los
datos esperados en el balance de materia y energia.

» Se determiné que la propuesta para mejorar la seccién de reaccién de la
planta de Hidrodesulfuracion de Naftas N°2, la adicién del Reactor de
Guarda de Silice es adecuado de acuerdo a las nuevas caracteristicas del
flujo de alimentacion a la planta.

UNAM FES-ZARAGOZA

76



CAPITULO 4
e ————————.

» Se observdé que el precalentamiento de la corriente de hidrégeno
proveniente del compresor de recirculacién ayuda a que no disminuya la
temperatura cuando se mezcla con la corriente de carga.

» El ubicar el Calentador de Alimentacién al Reactor de Saturaciéon de
Diolefinas directamente sobre la corriente de proceso es buena opcién para
garantizar la temperatura de entrada de la carga al reactor.

> La simulacién del proceso llevado a cabo con la integracién del Reactor de
Guarda de Silice 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 hidrodesulfuracién y posteriormente el catalizador
de la planta de reformacion.

» 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 A

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA (secci6n de reaccién):

1L VAP 11200 114 VAP
R T S .
43,862 94,991
0.000 0.000
8771900 0877 0.032
e e
000 0,000 56,185 3,506 000 0,000
000 0000 187.279 6.840 0000000
w 297,187 10,855 000 0000
808982224 000 0.000
000 0,000 67.843 2471 000 0.000
0000000 84,373 2.351 000 0000
26.202 0957 000 0000
0005 000— AT a0 0 000
000 0,000
000 0000 M 000 0.000
oM —— 0000000
000 0,000 57525 2101 000 _0.000
90000
i —
000 000
43,830 1,608
0000000 27683 1011
| Zrarpaz 100000 | 46i7s ooom |
156 71 267190 121185 156 71
40108 20505 10083 3827 | smorpooapa |
3380 36250 TR IR E—

0102261 252200 QI2942 62400 1 0102261252200 |
_1048 __251048 1048
G441 0471 26,184 24,630 0341 0421
G141 D0OSGY 447031 071607 03265 000528
7452

457 i%

o : T
1151 1152
10272

¥ -4060.8 51403
2835 111178 2835
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Notas:

Este Balance de Materia y Energia fue realizado en el
simulador de procesos del Instituto Mexicano del
Petréleo (SIMPROC) (Ver Anexo C) y solo aplicable
para el caso de Inicio de Corrida (IDC), es decir cuando
el tiempo de vida Gtil del calalizador es del 100%, y no
para el caso de Fin de Comida (FDC) cuando el tiempo
de vida (til de catalizador se encuentra reducido.
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ANEXO B

REACTORES DE HIDRODESULFURACION

Debido a que el proceso de hidrodesulfuracién es tan ampliamente usado en la
refinacion del petroleo, se han estudiado y disefiado tres tipos de reactores que
son los mas cominmente utilizados en operaciones comerciales y se describen
a continuacion:

1 Reactores de Lecho Fijo y Flujo Descendente (Figura 4.1-A)

Este tipo de reactores es el mas usado en la tecnologia del proceso de
hidrodesulfuracién.

En estos reactores la alimentacién entra por la parte superior del reactor y el
producto sale por el fondo. El catalizador permanece en posicion estacionaria
(lecho de catalizador), mientras que la mezcla de hidrégeno-carga pasa de
manera ascendente a través del lecho. La reaccién de hidrodesulfuracion es
exotérmica y la temperatura aumenta desde la entrada de la mezcla de la
carga-hidrégeno hasta la salida de cada lecho del reactor. Cuando esto sucede
el consumo de hidrégeno 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 operacion permanecen constantes durante un periodo de
operacion prolongado, el catalizador perdera actividad y el contenido de azufre
en el producto aumentaria 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 operacién del catalizador
termina.
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Al final de cada ciclo de operacién del catalizador, este se elimina o se
regenera. Para este (ltimo caso existen dos formas de lograrlo, ambas
consisten en quemar el carbén depositado, con una mezcla de oxigeno disuelto
en nitrégeno, mezcla en la cual la finalidad del gas inerte es disparar el calor de
combustién y mantener las particulas del catalizador a temperaturas menores
que aquellas a las que se sintetizaria y perderia area superficial de reaccién, 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 petréleo, es necesario substituir el catalizador en
lugar de regenerario ya que econdémicamente es dificil eliminar los metales
durante una regeneracion rapida.

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 acumulacion
de contaminantes en los espacios entre particulas del catalizador para no
disminuir la eficiencia de la hidrodesulfuracion.

CARGA —-—l—-— HIDROGENO

LECHOS /
DE -
CATALIZADOR

4

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-B)

Este reactor es un tipo especial de reactor de lecho fijo, la carga de
alimentacién entra por la parte superior del reactor y fluye hacia abajo
alrededor y por fuera del lecho catalitico. La carga fluye entonces radialmente
por el lecho de catalizador a un depésito regulador central en el que se colecta.
De aqul se lleva en direccién axial hacia el fondo del reactor. Este reactor
normalmente se usa en serie con otros del mismo tipo. Su principal ventaja es
la caida de presién muy baja.
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Figura 4.2-B Reactores de lecho fijo y flujo radial.

El reactor de lecho fijo y flujo radial tiene mayor area catalitica de seccién
transversal y menor profundidad del lecho que un reactor similar de flujo
descendente. La menor profundidad del lecho permite una menor caida de
presion debido a los bloqueos de los espacios entre particulas 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 mas caro
en funcién de unidad de volumen de lecho de catalizador.
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La aplicacién de los reactores de lecho fijo y flujo radial generalmente se limita
a la hidrodesulfuracion en fase gaseosa de cargas con bajo punto de ebullicién,
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 asi los sélidos finos pasan por el lecho sin
taponarlo. Operan isotérmicamente, aprovechando convenientemente el calor
de reaccion, para elevar la temperatura de la carga nueva al interior del reactor.

Los lechos expandidos del catalizador se denominan lechos fluidizados de
particulas, por estar en un estado extendido de movimiento, es posible tratarlo
como un fluido y cambiar catalizador durante la operacién. Esto hace a este
sistema en movimiento, el de mas amplia gama por procesar con cualquier tipo
de materia prima. La alimentacion de hidrocarburo e hidrogeno se hace por la
parte inferior del reactor y fluyen hacia arriba por el lecho del catalizador, cada
una de las particulas 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
particulas de catalizador de aprox. 1/32 de pulgada. Con este tamafio de
particulas la velocidad ascendente del liquido no es suficiente para mantener
dichas particulas 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
internamente al fondo del reactor por un tubo vertical grande y se bombea de
regreso hacia armiba por el lecho expandido del catalizador. El grado de
dispersién del lecho se controla mediante la devolucién de aceite producido
hacia arriba o a través del lecho del catalizador.

La expansién 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 operacién casi isotérmica. Sin embargo,
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también provoca retromezclado virtualmente completo. En consecuencia, para
efectuar la eliminacién de casi total de azufre (mas del 75%) es necesario el
funcionamiento de dos reactores en serie. Esta capacidad para funcionar a una
temperatura Unica 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 operacion del reactor y da como resultado un empleo mas efectivo del
reactor y los catalizadores. Cuando todos estos efectos (temperatura
constante en toda la operacion, retromezclado, adicion diaria de catalizador y
calidad constante del producto) convergen en un catalizador dado, el tamafio
necesario del reactor para operar con un lecho expandido es todavia 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
alimentacion tienen temperaturas iniciales de ebullicién elevadas, cuando el
consumo de hidrégeno es muy grande o cuando hay una combinacién de
ambas condiciones.

o
| 1_. PRODUCT!

«—»— GAS

. [=——— ADICION DE
| [73 CATALIZADOR
LECHO
EXPANDIDO DE. i
CATALIZADOR | €]

Jl_ . RETIRO DE
CATALIZADOR

man_._l_._ HIDROGENO

Figura 4.3-C Reactores de Lecho Expandido y Flujo .ascendente.
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ANEXO C

SIMULADOR GENERAL DE PROCESO DEL INSTITUTO MEXICANO DEL
PETROLEO (SIMPROC)

El simulador general de procesos del Instituto Mexicano del Petréleo es una
herramienta potente para la simulacién de procesos de hidrodesulfuracion, ya
que tienen una ventaja que hace la diferencia con los simuladores comerciales
como PRO I, ASPEN 0 HYSYS, por contar con una modulo especifico para llevar
a cabo la simulacién de estos procesos, ademas de ser Util para efectuar
calculos fundamentales que involucran aspectos generales de disefio de
proceso, estos célculos incluyen los siguientes aspectos:

En la simulacion de procesos, los célculos fundamentales que se ven
involucrados incluyen:

» Balance de Materia y Energia, cuyo célculo esta basado en la ley general
de continuidad (Entradas- Salidas = Acumulacion), la cual es
sistematicamente aplicada a cada elemento fisico del proceso con
entradas o salidas de materia o energia.

» Calculo de Entalpias y Entropias, indispensables las primeras para los
balances de energia y las segundas para el andlisis de procesos
isentrépicos y cuya estimacion estd basada en las correlaciones
experimentales de valores ideales de estas propiedades en funcién de
temperatura, asi como en relaciones termodinamicas, presién, volumen,
temperatura, aplicadas a ecuaciones de estado, o bien en conceptos
fisicoquimicos generales como el principio de estados correspondientes.
Resultando en modelos mateméticos representados por sistemas de
ecuaciones no lineales.
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» Calculos de equilibrios fisicos, estudiadas por la segunda ley de la
termodindmica, basados también en la aplicacion de relaciones
termodin@micas, presion, volumen, temperatura, en ecuaciones de estado,
o en conceptos fisicoquimicos generales como el principio de estados
oompondient_es, asi como la teoria de soluciones. Resultando en
modelos matemaéticos representados por sistemas de ecuaciones no
lineales.

» Transferencia de calor, masa y momentum, estudiado por la teoria de
fenébmenos de transporte, cuyo calculo estd basado en correlaciones
semiempiricas ajustadas a datos experimentales en las que intervienen
tanto propiedades fisicas del material transportado como las caracteristicas
topolégicas del sistema donde toma lugar el transporte.

> Equilibrios quimicos y velocidades de reaccion, estudiados los primeros por
la segunda ley de la termodindamica, que establece la minimizacién de la
energia libre como condicién de equilibrio, y los segundos por la cinética
quimica que permite el establecimiento de mecanismos de reaccién y
modelos cinéticos Para los estudios cinéticos se recurre a informacién
experimental, que a través de esto se establecen modelos representativos
representados por sistemas de ecuaciones algebraicas y diferenciales no
lineales.

Asi entonces el Simulador de Proceso del Instituto Mexicano del Petréleo
dispone de las herramientas descritas, las cuales trabajan en forma modular
basadas en elementos de célculo (médulos), que, en funcién de la informacién
proporcionada de las corientes de alimentacién y de algunos parametros
particulares, determinan las caracteristicas de las corrientes de salida, asi
como algunos ofros parametros relacionados. Este conjunto de moédulos
aplicados sucesivamente, de tal manera que los resultados obtenidos por cada
uno proporciona la informacion 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,
util en la simulacién de procesos en estado estacionario.

]
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GLOSARIO DE TERMINOS:

CORTE: porcibn de un crudo que hierve dentro de ciertos limites de
temperatura, normalmente los limites se toman en base a los puntos de

ebullicién verdaderos del ensayo del crudo.

COQUIZACION: Proceso de craqueo térmico que produce hidrocarburos
ligeros a partir de residuos pesados. Un subproducto de este proceso es el

cogue.

CRAQUEO CATALITICO: Rompimiento y modificacion de la estructura

molecular que se lleva a cabo en presencia de un catalizador

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

DESTILACIC')N: Proceso que consiste en hervir un liquido para formar vapor y
luego condensar el vapor para formar nuevamente el liquido. Se usa para

separar compuestos liquidos de sus impurezas.

DESTILACION COMBINADA: también llamada destilacion primaria del
petréleo que consiste en dos etapas, la primera a presion atmosférica y la
segunda a presion reducida de las cuales se obtienen los diferentes cortes del
petréleo.

DESALADO: Proceso de lavado en el cual se elimina del petréleo crudo las

sales que vienen disueltas.
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DESINTEGRACION: Ruptura de las moléculas por medio del calor y presién
para formar fragmentos mas pequerios.

DENSIDAD: la densidad del crudo o de las fracciones de petréleo usuaimente
son especificadas en °API|, gravedad especifica (S), o kilogramos por metro
cubico (kg/m®). Los valores numéricos de la gravedad especifica y kg/cm?® son
iguales; es decir, una fraccién con una gravedad especifica de 0.873 tiene una
densidad de 0.873 kg/cm®. La escala AP es contraria a la gravedad especifica,
con altos valores para materiales menos densos y con valores para materiales
menos densos y pequefos para las fracciones mas densas (agua=10 *API).

DENSIDAD API: escala arbitraria de densidades, definida como:

141.5

°API = — — -
pesoespecificorelativo60/ 60° F

Esta escala permite la representacion de la densidad de los aceites, que en la
escala 680/60°F varia solo en un intervalo de 0.776, mediante una escala que

varia desde menos de 0 (aceite residual pesado) hasta 340 (metano).

GASOLEO: Cualquier corriente de destilado que posee pesos moleculares y
puntos de ebullicibn mayores que la nafta pesada ()400°F 6 205 °C).
Frecuentemente, cualquier corriente de destilado mas pesado que la querosina.
originalmente fue afiadido el gas de ciudad para hacerlo arder con una llama

luminosa. De ahi el nombre de “gas oil” {gas aceite).

HIDROGENACION: Reaccién mediante la cual se adiciona hidrégeno a las
dobles v triples ligaduras para saturar una molécula.

HIDROCRAQUEO: Desintegracién que se realiza en presencia de hidrégeno
Isomerizacion. 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 estabilizacién catalitica
de los productos de petréleo, é remocion de elementos contaminantes del
petr6leo por medio de tratamiento (reacciones) con hidrégeno. Termino que se
utiliza en general para hablar de hidroprocesamiento, hidrocraqueo e
Hidrodesulfuracién ya que las reacciones de craqueo, desulfuracién entre otras
ocurren simultaneamente, asi entonces cuando el proceso es empleado

especificamente para remover azufre se llama Hidredesulfuracién.

NAFTA: Corte de la caldera tubular en el intervalo Cs — 420 °F. Las naftas se
subdividen de acuerdo con los cortes reales de la caldera tubular, en naftas
virgenes ligeras, intermedias, pesadas y muy pesadas. Una operacion tipica de
la caldera tubular 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, a cual posee un doble enlace
entre dos de los atomos de carbono de la molécula.

POLIMERIZACION: combinacién de dos o mas moléculas no saturadas para
formar una molécuta superior. Propilenos y butilenos son las materias primas
principales para los procesos de polimerizacién en las refinerias que utilizan
catalizadores sélidos o liquidos de acido fosférico.

REFINADO: residuo recuperado de un proceso de extraccién, por mencionar

alguno lo tenemos en la extraccién con SO, de queroseno bruto. El refinado
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queda relativamente libre de aromaticos y otras impurezas que tiene malas
caracteristicas de combustion.

REFORMACION: conversi6n de fracciones de nafta en productos de indice de
octano superior. El reformado térmico es esencialmente un proceso de craqueo
aplicado a naftas pesadas para obtener rendimientos crecientes de
hidrocarburos en el intervalo de ebullicién de la gasolina. El reformado catalitico
se aplica a diversas fracciones de naftas craqueadas de operacion directa y
consiste principalmente en la deshidrogenacion de naftenos a aromaéticos. Se
utilizan una vanedad de catalizadores, como platino, platino-renio, éxidos de
aluminio, cromo, de molibdeno, de cobalto y de silicio. Se mantiene una
elevada presion parcial del hidrégeno para evitar la formacion excesiva de
coque.

PARAFINA: hidrocarburo saturado en el cual todos los atomos de carbono de

la molécula estan conectados por enlaces sencillos.
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