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Nomenclatura

3P: resultado de la suma de las reservas probadas, probables y posibles

4,6 DMDBT: molécula de prueba utilizada para representar a los compuestos de azufre presentes en los destilados
intermedios. 4,6 Dimetildibenzotiofeno

°API: de sus siglas en inglés American Petroleum Institute, es una medida de densidad que, en comparacién con
el agua a temperaturas iguales, precisa cuan pesado o liviano es el petréleo.

Carbazol: molécula que representa a los compuestos de nitrégeno presentes en los destilados intermedios.
DMDCH: dimetildiciclohexilo.

DMDP: dimetildifenilo.

GLP: gasdleo ligero primario.

HDS: hidrodesulfuracion.

K: grados kelvin

kW:kilo watt

MBPD: miles de barriles por dia.

Mmbd: millones de barriles de crudo equivalente.

MCHT: metilciclohexiltolueno.

Mo: molibdeno

Naftaleno: molécula que representa a los compuestos aromaticos presentes en los destilados intermedios.
Ni: niquel

NOM: Norma oficial mexicana.

OCDE: Organizacion para la Cooperacion y el Desarrollo Econdmico.
Pd: paladio

PPM: partes por millon

Pt: platino

USD: ddlares estadounidenses.

ZMVM: zona Metropolitana del Valle de México.

ZFN: zona Fronteriza Norte.

ZMG: zona metropolitana de Guadalajara.

ZMM: zona metropolita de Monterrey.
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Resumen

En este trabajo se llevd a cabo el disefio de una planta de HDS a través del simulador Aspen Plus 8.8 para lo cual
previamente se realizd el estudio de mercado del diésel, donde se hizo evidente la necesidad de un hidrocarburo
limpio y que cumpla con las normas ambientales cada vez mas estrictas. Esto se debe al incremento en lademanda
de diesel del sector de transporte.

A su vez en este trabajo se eligio entre dos catalizadores el mds adecuado para una mayor reduccién de azufre,
para lo cual se analizaron resultados reportados en la literatura en los cuales se trabajo con la molécula 4,6
DMDBT como molécula modelo representativa de los compuestos azufrados en el Diésel. El catalizador
seleccionado fue  NiMo/Al,03-Si0, ya que este presentaba mejores niveles de conversidn del azufre en la
molécula modelo. A partir de estos datos se obtuvieron la Energia de activacién y factores de frecuencia que
permitié obtener rendimientos y niveles de conversién los cuales fueron empleados en el diseiio de la planta. Una
vez que se evaluaron los pardmetros cinéticos se propuso una ruta cinética.

Por ultimo se realizé a la evaluacién econdmica para determinar si dicho proceso es viable o no, al trabajar con el
capital fijo, capital de trabajo, inversion de capital total, gastos totales y el ingreso total se hizo una proyeccién a
10 afios y se encontré que el proceso es rentable.

De esta manera se logra cumplir con los objetivos planteados en este proyecto entregando como una referencia
o base para el disefio de una planta de HDS.



INTRODUCCION

El procesamiento del petrdleo se lleva a cabo en una refineria en la cual se somete a diferentes procesos para ser
convertido en una gran variedad de productos. Uno de los primeros procesos a los cuales es sometido es la
destilacién, en este, los liquidos y los vapores se separan en fracciones de acuerdo a su peso molecular y
temperatura de ebullicidn. Las fracciones mas ligeras, incluyen gasolina y gas LP, la querosina y la fraccién diésel
se consideran liquidos medianamente pesados, los cortes mds pesados incluyen gaséleos de vacio y residuo. [1]

De las reservas probadas de petréleo en 2007 el 50% esta constituido por crudo pesado, lamado Maya y Altamira,
mientras que el resto se constituye por crudo ligero y superligero, Istmo y Olmeca respectivamente como se
observa en la Figura .1 [2]

56%

= super ligero = ligero pesado

Figura 1.1 Crudos de México Distribucidon de reservas totales probadas al 2007. [2]

Las reservas remanentes totales, también Ilamadas 3P, con las que cuenta el pais al 1 de enero de 2014, alcanzaron
42,158.4 millones de barriles de petréleo equivalente. En comparacidn a la reserva estimada para el afio 2013, se
tiene una disminucidn de 2,371.6 millones de barriles de petrdleo equivalente. La reserva remanente 3P esta
conformada por 31.9 por ciento de reservas probadas. Como se puede observar en la Figura 1.2 [3].

Epesado mligero superligero

Figura 1.2 Crudos de México Distribucion de reservas totales probadas al 2014. [3].



Con los estudios anteriores observamos que en 7 afios el petréleo que predomina en México es el pesado. De
acuerdo a estudios realizados por los paises productores de petrdleo, asi como los reportes mundiales, la calidad
y disponibilidad del petrdleo cada vez sera menor. En los ultimos afios todos los paises con reservas de petréleo
crudo probadas han informado que la calidad de sus crudos locales ird en decadencia con el paso de los afios, al
igual que sus volumenes de produccién global.

Esta tendencia a la baja de la calidad del petrdleo estd asociada principalmente con el contenido de azufre en el
mismo. Como se observa en la Figura 1.3, se prevé que la calidad del petréleo disminuya lo cual se ve reflejado
en un aumento en el contenido de azufre el cual es cada vez mayor, y esto es inevitable, ya que la mayoria de los
campos petroleros del mundo se encuentran en su etapa madura, esto quiere decir que lo que les queda, es
petréleo pesado.
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Figura 1.3 Tendencia del crudo a futuro, aumento de azufre. [3].

México cuenta con 4 tipos de crudos comerciales: el Maya, el Istmo, el Olmeca y el Altamira en la Tabla I.1 se
presentan las propiedades de estos tipos de crudos, como podemos observar el crudo Olmeca es el crudo mas
ligero (>°APIl) con que cuenta México, pero ademas de los comerciales, existen otros tipos de crudos regionales
como lo son: el Panuco, el Mauro Alamo y el Tamaulipas, los cuales son crudos extra pesados. [3].



Tabla 1.1 Propiedades del crudo mexicano subdireccion de sistemas de informacion PMI, 2015. [4]

Propiedades Tipo de crudo

Istmo Maya Olmeca Altamira
Gravedad, °API 32,33 21,22 38, 39 15,16
Azufre, % peso 1.4 3.4,3.8 0.73,0.93 5,6
Viscosidad, (SSU 1009F) 60 320 38 1280, 1750
Punto de escurrimiento, @ F -35 -25 -55 32
Agua y sedimentos (%VOL) 0.5 0.5 0.5 1
PVR (LB/P?) 6 6 6.2 3

La presencia de compuestos metalicos como Niquel y Vanadio asi como el azufre en los crudos favorece la
contaminacion atmosférica la cual es uno de los mas importantes factores de riesgo a los que se enfrentan los
habitantes de las principales ciudades en México. Algunos estudios sefalan que los vehiculos automotores
contribuyen con mas del 90% de las emisiones, por lo que muchas de las estrategias ambientales estan dirigidas
a ese sector en particular al pre-tratamiento de gasdleo proveniente de la destilaciéon primaria a través de
modificaciones de los procesos de remocién de azufre (hidrodesulfuracién es el mas comun) u otros alternos,
enfocandose en estudiar catalizadores mas activos y selectivos que los actuales (con base en NiMo y CoMo
depositados en Al;03).



JUSTIFICACION

La generacién de energia es una de las actividades econdmicas mas importantes que ha transformado la vida de
las personas del mundo como la fuente principal de ingreso para las naciones, basado en gran medida en la
explotacidn y aprovechamiento de los recursos naturales. El petrdleo es, sin lugar a duda, la principal fuente de
energia, pese a los esfuerzos por utilizar otras fuentes alternas de energia como la solar, edlica, fision nuclear,
mareomotriz, geotérmica, biomasa y celdas de combustible de hidrégeno. Del crudo obtenemos gasolina y diésel
para nuestros autos y autobuses, combustible para barcos y aviones. La demanda de combustibles para el sector
de transporte ha ido incrementandose en la mayoria de los paises durante las ultimas tres décadas. El consumo
total a nivel mundial de petréleo se incrementd de 49.42 MBPD en 1971 a 77.12 MBPD en 2014, representando
un incremento de 56%

La contaminacidn atmosférica es uno de los principales factores de riesgo a los que se enfrentan los habitantes de
las principales ciudades de México. Y si bien se han emprendido acciones para controlar y reducir las emisiones
de algunas fuentes, aun persisten en el aire altas concentraciones de contaminantes. Los automotores emiten en
la zona metropolitana del valle de México el 75% de los contaminantes arrojado a la atmésfera. En especifico, las
particulas emitidas anualmente suman 20 mil toneladas, las cuales representan cerca del 5% y en su gran mayoria
son provenientes de los automotores. El crudo del cual se obtiene la gasolina, contiene compuestos altamente
contaminantes tales como metales y azufre. El contenido de azufre varia de acuerdo al lugar de origen del crudo;
sin embargo, se puede decir que el gasdleo que se obtiene en la destilacién primaria, contiene alrededor de 3%
en peso. Esimportante que el proceso para desulfurar se lleve a cabo de forma adecuada; evitando asi la emisidon
a la atmdsfera de gases nocivos para el medio ambiente. [5]

Por lo anterior Pemex tuvo que mejorar la calidad del diésel implementando en enero del afio 2009 Diésel de
ultra bajo contenido de azufre (DIESEL-UBA) como se muestra en la Tabla 1.2 [6].

Tabla 1.2 Elaboracién de productos Pemex.
2004 2005 2006 2009 2010 2011

Diésel 3247 318.2 3281 334.0 3435 333.7 2895 273.8 299.6 3134 286.6

Pemexdiésel 319.6 3123 3183 3262 3361 2914 2210 1936 2259 2177 186.9

Pemex diésel - - - - - 445 67.7 80.1 726 921 97.8
UBA

*Miles de barriles diarios



Esto como respuesta al ACUERDO por el que la Comision Reguladora de Energia ordena la Norma Oficial
Mexicana PROY-NOM-016-CRE-2016, tiene como objeto establecer las especificaciones de calidad que deben
cumplir los petroliferos en cada etapa de la cadena de produccién y suministro, en territorio nacional. Esta Norma
es aplicable en todo el territorio nacional a las gasolinas, turbosina, diésel automotriz, diésel agricola y marino,
diésel industrial, combustdleo, gasdleo doméstico, gas avidn, gasolina de llenado inicial, combustéleo intermedio
y gas licuado de petrdleo en toda la cadena de produccién y suministro.

Las especificaciones de calidad para diésel automotriz:

El valor maximo de azufre en el diésel automotriz sera de 15 mg/kg para las ZMVM, ZMG, ZMM y ZFN, asi como
para el importado mediante ducto, buque tanque, autotanque u otro medio de transporte terrestre [7]

A raiz de esto muchos sectores de la sociedad y la industria son los que apuntan a que la disponibilidad de este
combustible es una cuestion urgente y transversal puesto que no solamente tiene que ver con la calidad del aire
en las ciudades, sino con la progresiva disminucién del efecto invernadero y con la renovacién del parque
vehicular, pues al no tener el combustible idéneo los vehiculos mds modernos y tecnolégicamente avanzados no
pueden circular en el pais y esto provoca un envejecimiento de las unidades y el rezago del pais

Las ventajas de usar Diésel con bajo contenido de azufre son:

e Ahorro de combustible entre 3y 5%

e Reduccidon del 20% en emisiones contaminantes.

e Incremento del 20% en la vida util de las unidades.
e Bajo contenido de azufre (15ppm)

En México, el contenido de azufre en el diésel es de aproximadamente de 500 ppm, mientras que en Estados
Unidos y la Unién Europea el promedio es de 10 a 15 ppm); si se lograse homologar este uso del Diésel UBA el pais
estaria a la par con los paises de primer mundo en materia de cuidado del medio ambiente y de uso de la
tecnologia, lo que lo pondria en una posicién privilegiada y por supuesto potencializaria su competitividad y
desarrollo. [8]

OBIJETIVO

Con base en lo anterior este trabajo tiene como objetivo general disefiar una planta de hidrotratamiento de cargas
a Diésel, para lo cual es necesario cumplir con los siguientes objetivos particulares:

> Realizar un estudio de la demanda actual de Diésel bajo en azufre.

Seleccionar el mejor catalizador de una base de datos para HDS de una molécula modelo.
Obtener parametros cinéticos.

Determinar la capacidad y ubicacion de la planta.

Dimensionar equipos del proceso.

Realizar la Evaluacién econdmica para establecer la viabilidad de la planta de HDS.

YV YV VY



CAPITULO I. Generalidades

1.1 Evaluacion de la calidad de diésel en México

En México, el principal consumidor del Diésel es el parque automotriz, que representa alrededor del 75% de la
demanda mientras que el 25% restante, es empleado para otras actividades (agricolas, industriales, etc.).

En nuestro pais hasta antes de 1986, existian dos calidades de Diésel su principal diferencia era el contenido de
azufre. Estos productos cumplian los requerimientos de los consumidores y su produccion se lograba acorde con
la tecnologia e infraestructura disponible en la industria petrolera en esos afios.

El contenido de azufre en el combustible afecta a la industria automotriz de dos formas. Una tiene que ver con la
contaminacidon ambiental asociada a la emisién de 6xidos de azufre (SOx) de los gases producidos en la combustidn
y otra directamente a las partes que componen los motores. Estos niveles altos de azufre ocasionan el deterioro
de los motores, ya que cuando el combustible diésel con azufre se consume en la cdmara de combustién de un
motor, se forman 6xidos de azufre que reaccionan con el vapor de agua para formar el acido sulfurico. Al igual
que el sulfuro de hidrégeno, si estos vapores de acidos se condensan, atacan quimicamente las superficies de
metal de las guias de valvula, de las camisas de los cilindros y pueden afectar los cojinetes. Todo esto provoca
directamente un desgaste corrosivo que traerd como consecuencia un consumo excesivo de aceite y escape de
gases, causando la reconstruccién prematura del motor.

Para compensar este efecto se formulaban aceites lubricantes que contenian en su preparacidon sustancias
guimicas que neutralizaban la acciéon corrosiva de los acidos, pero que implicaban el uso de niveles elevados de
ellas para proteger efectivamente los motores.

Por otro lado es bien conocido y ampliamente reportado el impacto de los 6xidos de azufre en el ambiente. Para
coadyuvar a la reduccion de las emisiones de SOx a nivel nacional, a partir de 1986 se inicié el proceso de
sustitucion del Diésel Nacional (posteriormente llamado Diésel) por Diésel Especial (al que se le identificé como
Diésel Desulfurado). Este proceso concluyd en los primeros meses de 1993, de tal forma que a partir del afio
siguiente el parque automotriz sélo se empleaba Diésel Desulfurado cuyo contenido maximo de azufre es de 0.5%
en peso y se mantiene la restriccion de no incluir productos de desintegracién al energético que se consume en
el Valle de México.

Después de efectuar los analisis correspondientes y revisar las acciones que se han realizado en este campo,
principalmente en los Estados Unidos, se concluyd que la mejor alternativa era la introduccion a partir de 1994 de
los motores de tecnologia de punta y cuya operacion demandaba de un diésel de calidad dptima.

Durante 1994, como resultado de la aplicacién de la normatividad de emisiones mas estricta a nivel internacional
para motores a diésel, se hace referencia a la reglamentacidn de la Agencia de Proteccion Ambiental (EPA) de los
Estados Unidos de Norteamérica, identificada como EPA-94, se introduce al Valle de México en la misma fecha
gue el vecino pais del norte (octubre de 1993), el diésel Sin.

Este nuevo producto presenta entre sus caracteristicas relevantes la décima parte del contenido de azufre del
diésel Desulfurado, esto es 0.05% en peso maximo. En este campo, nuestro pais se coloca a la vanguardia al ofrecer
un producto de calidad ecoldgica internacional.



1.2 Innovaciones tecnoldgicas a las instalaciones.

Enlosinicios de la industria petrolera, la corriente que daba origen al diésel se obtenia de las plantas de destilacién
atmosférica y de ahi se enviaba al consumidor, sin efectuarse ningun proceso posterior.

La calidad de los productos obtenidos mostraban niveles de azufre elevados y por tanto los automotores que los
consumian, se disefiaban bajo el concepto de compensar estos factores adversos a través del aceite lubricante. Al
pasar los afios y como resultado de la aplicacidon de las normas ambientales, el disefio de los motores ha ido
demandando de combustibles cada vez mas limpios, conjugando asi lubricantes de mejor calidad; todo esto dio
como resultado cambios dramaticos en los procesos a que se someten las corrientes que dan origen al producto
final.

Actualmente, el proceso mas usado para el mejoramiento de la calidad del diésel en lo relativo a su contenido de
azufre es el hidrotratamiento, el cual es un proceso al que se someten los gasdleos primarios, gaséleos de vacio,
productos de desintegracion, asi como las obtenidos en las plantas de hidrodesintegracién. Este proceso se puede
llevar a cabo en reactores de lecho fijo o de lecho fluidizado (ebullente). Recientemente, se han incorporado a
estas instalaciones los procesos denominados de hidrodesaromatizado, cuyo objetivo es reducir el contenido de
aromaticos en el producto.

Para lograr la produccion de estos combustibles, se han llevado a cabo una serie de mejoras en las instalaciones
entre las que se pueden citar la seleccidn de catalizadores avanzados, seleccion y adecuacion de la corriente de
proceso, optimizacién de las condiciones de operacion e innovaciones tecnoldgicas de las plantas. Todas estas
acciones se realizaron con el decidido soporte técnico proporcionado por el Instituto Mexicano del Petréleo. [9]

1.3 Sector Transporte

El sector transporte contabilizé 55% de la demanda total de Diésel en 2010. Este sector consiste en
autotransporte, aviacion, ferroviario, navegacidon costera, y buques marinos. Se pronostica que la demanda
mundial de petréleo en este sector sea de 58.7 mmbd en 2035; un incremento de 13.5 mmbd entre 2010y 2035.

Un factor determinante para entender el comportamiento de la demanda de petréleo en el sector transporte, es
identificar las posibles restricciones e incertidumbres que la puedan afectar. Una distincidn clave es el crecimiento
potencial de los automdéviles de pasajeros y de vehiculos comerciales. La importancia de esta desagregacion deriva
de las marcadas diferencias en las premisas claves de estos dos tipos de vehiculos. En particular, mientras el
concepto de saturacion es importante para el propietario del automévil de pasajeros, para el caso de poblacion
con alto nivel de ingreso, esta es la naturaleza y pieza del crecimiento econdmico y el negocio que es mas relevante
para la expansion del stock de vehiculos comerciales.

Existe una fuerte tendencia en el aumento de vehiculos, en 2035 se espera que el 51.7% de todos los automaviles
de pasajeros a nivel mundial se concentre en los paises desarrollados, alcanzando 911 millones de automdviles.
Caso especial lo presentard India, con una tasa de crecimiento promedio anual de 9.8% en la adquisicion de
vehiculos automotores en el periodo de 2009 a 2035, pasando de 14 a 180 millones de automéviles. En seguida
se encuentra China, que presentara una tasa de crecimiento anual de 7.1%, pasando de 49 millones de
automaoviles en 2009 a 297 millones en 2035. Por su parte, el parque de vehiculos comerciales crecerd a un ritmo
de 3.8% promedio anual en el periodo 2009 a 2035, alcanzando 481 millones al final de este periodo. El desarrollo
en la region de Asia es central para tal incremento, contabilizando 58% del total mundial.



Un factor clave en el crecimiento de la demanda de petrdleo en el sector transporte es el patron del
autotransporte, ya que es la cantidad promedio de combustible usado entre el parque de automdviles y vehiculos
comerciales. Esto se determina por los patrones de uso, por la eficiencia del parque vehicular de motores a
combustidn interna, y por el ritmo de desarrollo y penetracion de la tecnologia, incluyendo los motores a base de
otros combustibles que no sean petréleo.

En este sentido, lademanda de petrdleo en el autotransporte crecerd a un ritmo de 0.8% promedio anual, pasando
de los 35.0 a 43.0 mmbd entre 2010 y 2035. Se espera que los paises desarrollados tengan el mayor crecimiento
en el periodo, principalmente impulsados por China e India, debido al alto crecimiento del parque vehicular, pues
en conjunto sumarian 477 millones de vehiculos al 2035. Por el contrario, se espera que exista un retroceso en la
demanda de petrdleo en el sector transporte en los paises miembros de la OCDE, cayendo en -4.4% promedio
anual entre 2010 y 2035, debido a la mejora en la eficiencia energética, la incorporacion de combustibles
alternativos y el moderado crecimiento del parque vehicular.

En la Figura 1.1 se muestra como se clasifica el consumo de petrdleo de acuerdo a las dreas mas importantes
como son el transporte, la industria, uso doméstico, comercio, agricola y generacién eléctrica.

E Transporte
H Industrial
Residencia, comercial

y agricola
B Generacion eléctrica

Figura 1.1 Clasificacion del consumo de Petrdleo por sector. OPEP?°12, [10]
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Del sector industrial el 39% es empleado para el consumo en procesos petroquimicos y el restante en otras
industrias, tal como se observa en la Figura 1.2.

61% \ l

= Petroquimicos = Ofras industrias

39%

Figura 1.2 Consumo de Petrdleo en el Sector Industrial. [10]

En relacion al consumo en el transporte este se distribuye en cuatro sectores: aviacidén, buques marinos,
autotransporte, tren y navegaciéon como se muestra en la Figura 1.3. Como se puede observar el mayor consumo
es el empleado en la industria automotriz con el 78%.

—

= Aviacion = Bugues marinos

= Autotransporte = Tren y navegacion domestica

Figura 1.3 Distribucién del consumo de combustible por area de transporte. [10]

11



De acuerdo a la proyeccidn que se tiene para el afio 2035 se esperan incrementos en el drea transporte, lo que
implica una mayor produccién de combustibles con menor azufre. Esto se puedo observar en la Figura 1.4.

E Transporte E Industrial

m Residencia, comercial y agricola m Generacién eléctrica

Figura 1.4 Distribucién de la demanda del petrdleo por sector proyeccion 2035.

En la Figura 1.5 se muestra que el mayor porcentaje es para el area de auto transporte por lo que es importante
tener combustibles mas limpios.

4% 1%

= Aviacion =Buques marinos = Autotransporte = Tren y navegacion domestica

Figura 1.5 Distribucion de combustibles dependiendo del area de trasporte, proyeccion 2035. [10]

Ademas de la capacidad de destilacion de petréleo, también es importante evaluar la ampliaciéon de unidades de
proceso secundarias. Cabe mencionar que la importancia de estos procesos ha ido en aumento con una tendencia
cada vez mds estricta hacia la obtenciéon de productos mas ligeros con mejores especificaciones de calidad.
También debe considerarse que los proyectos de avances a los procesos de refinacion secundaria se realizaran a
través de pequefias mejoras en las instalaciones existentes.
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En cuanto a la capacidad de conversidn, la tendencia histérica muestra una mayor participacion de la demanda
de productos ligeros e intermedios, especialmente diésel, lo que ha dado lugar a una mayor proporcién de las
mejoras de capacidad de conversién en comparacion con las unidades de destilacién. En lo que respecta a los
procesos de eliminacion de azufre, las especificaciones mas estrictas sobre el contenido de azufre en los paises de
la OCDE y en varios paises en desarrollo, han obligado a una expansién de la capacidad de hidrotratamiento. En
este sentido, se espera que en 2018 el total de las mejoras de capacidad de este proceso alcance alrededor del
85% de los de las unidades de destilacion.

Por tipo de proceso, las mejoras globales de conversién fueron de 4.7 mmbd para el periodo 2012-2016. La mayor
parte de esta capacidad se realizdé mediante unidades de hidrocraqueo, 2.0 mmbd, seguido de unidades
coquizadoras, 1.5 mmbd y unidades de craqueo catalitico fluidizado (FCC) con 1.2 mmbd. La mayoria de las nuevas
unidades de hidrocraqueo se construiran en Asia, en donde el crecimiento de la demanda de diésel es mayor. Por
su parte, las innovaciones de coquizacidn estdn orientadas a mejorar el proceso de tratamiento del petréleo
pesado y por lo tanto estan presentes sobre todo en Latinoamérica, Estados Unidos y Canada.

Respecto de los avances en el proceso de FCC, estos se encuentran principalmente en las regiones en desarrollo,
en donde hay un crecimiento en la demanda de gasolina.

En el periodo 2012-2016, la capacidad de desulfuracién se incrementd en 6.2 mmbd. La mayor parte de esta nueva
capacidad se realiz6 en Asia con 2,8 mmbd, Medio Oriente y América Latina con 1.4 mmbd y 0.8 mmbd,
respectivamente. Esto refleja las tendencias recientes hacia productos mas limpios dentro de estas regiones, y
también un esfuerzo por ofrecer a sus clientes potenciales productos de bajo contenido de azufre. El resto de las
adiciones de capacidad estan distribuidos en América del Norte con 0.3 mmbd, Africa con 0.3mmbd y Europa con
0.1 mmbd. [10]

1.4 Caracteristicas del producto (diésel)

En una refineria, el petrdleo se convierte a una gran variedad de productos mediante procesos fisicos y quimicos.
El primer proceso al que se somete el petrdleo en la refineria, es la destilacién para separarlo en diferentes
fracciones.

La seccidn de destilacion es la unidad mas flexible en la refineria, ya que las condiciones de operacion pueden
ajustarse para poder procesar un amplio intervalo de alimentaciones, desde crudos ligeros hasta pesados. Dentro
de las torres de destilacidn, los liquidos y los vapores se separan en fracciones de acuerdo a su peso molecular y
temperatura de ebullicion. Las fracciones mas ligeras, incluyendo gasolinas y gas LP, vaporizan y suben hasta la
parte superior de la torre donde se condensan.

Los liqguidos medianamente pesados, como la querosina y la fraccidn diésel, se quedan en la parte media. Los
liquidos mds pesados y los gaséleos ligeros primarios, se separan mas abajo, mientras que los mas pesados en el
fondo. Las gasolinas contienen fracciones que ebullen por debajo de los 200°C mientras que en el caso del diésel
sus fracciones tienen un limite de 350°C. Esta ultima contiene moléculas de entre 10 y 20 carbones, mientras que
los componentes de la gasolina se ubican en el orden de 12 carbones o menos.

El combustible diésel, también se manufactura, en muchos casos a partir de mezclas de gaséleos con querosina,
y aceite ciclico ligero, el cual es producto del proceso de desintegracidn catalitica fluida.
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En un tiempo, la manufactura de diésel involucrd utilizar lo que quedaba después de remover productos valiosos
del petréleo. Hoy en dia el proceso de fabricacidn del diésel es muy complejo ya que comprende escoger y mezclar
diferentes fracciones de petréleo para cumplir con especificaciones precisas. La produccion de diésel estable y
homogéneo requiere de experiencia, respaldada por un estricto control de laboratorio. [11]

1.4.1 Caracteristicas del diésel que se comercializa en México.

En el mundo se han creado diferentes legislaciones que establecen las caracteristicas que deben de poseer los
combustibles fdsiles para la proteccién ambiental. En México la NOM-016-CRE-2016, Especificaciones de calidad
de los petroliferos es la que estipula dichas especificaciones. Algunas propiedades de interés en este proyecto,
especificadas en la legislacion son:

* indice de cetano. Es un parametro que permite cuantificar la calidad de diésel en un rango entre 0y 100, donde
100% representa la mds alta calidad, tiene que ver con la cantidad de hexadecano presente en el combustible. El
valor especificado es de 45 como minimo.

¢ Azufre total. Cantidades excesivas de compuestos azufrados en el combustible diésel pueden ademds de generar
niveles altos de contaminacion al ambiente, tener efectos de corrosién en los motores durante su operacion, La
norma, especifica una concentracién maxima de azufre de 500ppm, pero para principios de 2009 esta serd de
15ppm.

¢ Cantidad de aromaticos. El diésel tiene un alto contenido de moléculas aromaticas y poli aromaticas, las cuales,
al llevarse a cabo la combustién, permanecen sin reaccionar debido a su gran estabilidad. La cantidad maxima
permitida para este tipo de compuestos es 30% volumen.

La calidad de Pemex Diésel, antes Diésel Sin, es de las mejores del mundo. La empresa Exxon Chemical realizé un
estudio comparativo de los atributos del Diésel que se comercializa en diferentes paises. De los 32 tipos
estudiados, Pemex Diésel ocupd el cuarto lugar por su contenido de cetano y el quinto lugar por su contenido de
azufre.

Adicionalmente, en pruebas de laboratorio, la empresa Ethyl Petroleum Additives, certificé que la calidad del
Pemex Diésel no requiere del uso de aditivos.
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1.4.2 Composicion de diferentes precursores para diésel.

Existe un gran numero de precursores destinados a la produccion de diésel. Estos incluyen los productos pesados
obtenidos de la destilacion atmosférica, gasdleo ligero primario (GLP), aceite ciclico ligero (ACL); gasédleos
provenientes de los procesos de visco-reduccion (VB), delayed coking (D.COK), fluid coking (F.COK) e hidrocracking
(HCK). Las propiedades de estos precursores pueden ser muy diferentes dependiendo de su origen. En la Tabla
1.1 se muestran los precursores para diésel con las siguientes caracteristicas

Tabla 1.1 Precursores para la produccion de diésel.[12]

Gravedad especifica 0.845 0.942 0.820 0.860 0.857 0.936
Azufre% peso 1.2 2.76 0.002 2.7 0.45 3.8
Nitrogeno% peso 0.03 0.063 -5 0.06 0.04 0.1
Numero de cetanos 55 21 60 40 40 27
indice de bromo 0.5 15 0 20 17 21
Parafinas % vol. 34 14 40 22 30 4
Naftenos, %vol. 41 9 55 38 35 31
Aromaticos, %vol. 25 77 5 40 35 65

La comparacién de estas propiedades con las necesarias para la fabricacion de diésel que no genere un impacto
sobre el medio ambiente, permite conocer el grado de transformacion que se requiere para la refinacion de cada
uno de estos precursores.

En la actualidad, la mayoria del diésel que se produce en México es obtenido del tratamiento de cargas con mayor
proporcién de GLP, debido a que su contenido de azufre no es demasiado alto, pero a consecuencia de la crisis
energética es necesario crear procesos capaces de operar con cargas cuyo contenido de azufre sea mayor. El
siguiente nivel es tratar mezclas con alto contenido de ACL, su contenido de azufre lo coloca en el segundo mas
pesado de los precursores de diésel segun lo reportado en la Tabla 1.1.
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1.4.3 Estudio de mercado

La demanda de petroliferos en México y en el mundo, se ha orientado principalmente hacia el consumo de
gasolina y diésel. Tan sélo la demanda nacional de estos, entre 2000 y 2006, aumentd 35% para gasolinay 21%
para diésel; considerando esta tasa de crecimiento, para el 2012 la demanda nacional de gasolina fue 40% mayor
a la de 2006, en tanto que para el diésel, 42% mayor.[13]

De los diferentes tipos de diésel que se producen en México, PEMEX diésel representa el mayor porcentaje de
dicha produccidn, ademas es el que mayor crecimiento ha tenido con respecto a otras cargas

En el afio 2006 PEMEX produjo 328 mbd de diésel, de los cuales, aproximadamente, el 3% se destiné al proceso
de HDS; dicha produccion se distribuyé en 3 de las 6 refinerias que operan en México, como se aprecia en la Figura
1.6 [14].

Minatitlan
10%
Cadereyta
40%
Madero
50%

Figura 1.6 Produccién de cargas a HDS por Refineria en el 2006. [14]
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En la Tabla 1.2 se presenta la perspectiva actual del comercio interno y externo de los diferentes tipos de diésel y

precursores de importancia en nuestro pais

Tabla 1.2. Perspectiva actual del comercio interno y externo para la produccion del diésel.

Rubro

Comercio Interno

diésel industrial
diésel marino
PEMEX diésel

Gaséleo domestico

33.0

14.9

333.1

1.1

Producto Producciéon (MBD) Costo

6004.79 pesos/m?
5989.5 pesos/m3
5995.14 pesos/m3

4723.33 pesos/m?3

Exportaciones

Aceite ciclico ligero
diésel desulfurado
diésel SIN

Gasoleo de vacio

0

0

0.1

0.

64.16 délares/barril
66.41 doélares/barril
70.81 délares/barril

61.77 délares/barril

Importaciones

PEMEX diésel
diésel UBA

Gasoleo de vacio

34.1

38.6

21.2

71.74 délares/barril
73.22 délares/barril

65.66 délares/barril

Para su comercializacion, el diésel debe de cumplir ciertas especificaciones, estas tienen por objetivo la reducciéon

en emision de gases de combustion que generan estos hidrocarburos. [15]
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CAPITULO Il. Proceso de Hidrodesulfuracién (HDS).

2.1 Hidrotratamiento

Uno de los muchos procesos llevados a cabo, dentro de la industria de la refinacidon de crudo, es el proceso de
hidrotratamiento, que consiste principalmente en el tratamiento de las fracciones de petréleo en presencia de
hidrégeno y un catalizador. Se pueden distinguir dos tipos de procesos de hidrotratamiento denominados;
hidroconversién e hidropurificacion.

En las reacciones de hidroconversion, el principal propdsito es la eliminacién de un gran nimero de heteroatomos
modificando la estructura de las moléculas heterociclicas presentes en los diferentes cortes, con el fin de obtener
combustibles o carburantes refinados, es decir; con moléculas mas pequefias y relacion de H/C mas elevada [16].
Dentro de las operaciones que se comprenden en esta clasificacién encontramos, el hidrorompimiento o
hidrocraking.

Por otra parte, las reacciones de hidropurificacion o mejor conocida como hidrorefinacion, consiste en la remocién
de los heterodtomos presentes en las diferentes cargas, sin alterar el peso molecular promedio de la mezcla,
dando como resultado diferentes reacciones que pueden ocurrir simultdneamente al eliminar cada uno de los
elementos presentes en la carga. Las principales reacciones que se llevan a cabo en el proceso de hidropurificacidon
son[17].: hidrodesulfuracién (HDS), que consiste en eliminar atomos de azufre, hidrodesnitrogenacién (HDN),
donde se remueven los atomos de nitrégeno, hidrodesmetalacion (HDM) que consiste en remover todos los
metales presentes en las cargas tales como; el niquel y vanadio, hidrodesaromatizacion (HDA) que consiste en la
hidrogenacion de los compuestos aromatico e hidrodesoxigenacié(HDO) donde se disminuyen los compuestos
oxigenados.

2.2 Hidrodesulfuracion (HDS)

La Hidrodesulfuracion es la tecnologia fisico-quimica que se lleva a cabo en la refinacion del petrdleo, donde el
principal propdsito consiste en remover los heterodtomos de azufre contenidos en las fracciones de petrdleo
crudo. Con la finalidad de obtener combustibles ecoldgicos de mayor calidad evitando asi la emisién de
compuestos azufrados a la atmdsfera y por ende la contaminacion ambiental. En la Figura 2.1 se muestra un
proceso tipico de hidrodesulfuracién (Kabe y Col). El proceso consiste en una mezcla de hidrocarburos que se
alimentan a un reactor catalitico de lecho empacado, el cual se pone en contacto con hidrégeno recirculado y
fresco donde se lleva a cabo la reaccion de hidrodesulfuracién, formando acido sulfhidrico como compuesto
azufrado, bajo condiciones de operacién que van de 320-425 °Cy 55-170 atm [18].

El efluente del reactor pasa a través de un intercambiador de calor para ser enfriado por la corriente de
alimentacién vy asi ser llevada la mezcla a un separador flash de alta presién, donde son separadas en dos fases
gasy liquido, posteriormente la mezcla gaseosa es llevada a una columna de absorcién de gases donde se remueve
un determinado porcentaje de H,S en contracorriente con una solucién de H,0, y el efluente gaseoso se hace
pasar a una columna de absorcién con una solucién de aminas y asi eliminar el H,S y recircular el H; al reactor
catalitico. Por ultimo el efluente obtenido del primer separador es llevado a una columna de destilacién donde se
obtiene el combustible diésel con bajo contenido en azufre.
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En la actualidad existen procesos para el Hidrotratamiento que difieren, esencialmente, en el catalizador utilizado
y en el nimero de reactores; estos cambios se deben al avance en la investigacion, respecto a la eficiencia del
catalizador.

A continuacion se describen dos procesos, el primero que es un proceso actualmente implementado en las
refinerias de Pemex, y el segundo, un proceso sueco, que por sus caracteristicas, podria ser una solucién potencial
al problema planteado.

2.3 Proceso IMP

El proceso de Hidrotratamiento (HDT) desarrollado por el Instituto Mexicano del Petréleo (IMP). Se trata de un
proceso de una sola etapa que emplea un reactor con tres lechos fijos de catalizador en serie; cuenta con una
corriente de amortiguacidon con hidrégeno entre la primera y la segunda cama, y un sistema de intercambio
térmico entre el segundo y el tercer lecho, el cual ayuda a la liberacion de calor producido por las reacciones.

Para separar los productos, se utiliza un sistema que minimiza el uso de equipos para separar el gas de
recirculacién que tiene una gran cantidad de hidrégeno. Esta corriente rica en hidrégeno, primero se endulza y
después se pasa por un compresor para posteriormente ser llevado al reactor. Una parte del gas residual se lleva
a dos separadores liquido-vapor en serie, y finalmente los productos pasan a un fraccionador y a una torre
agotadora.

El proceso esta disefiado para tratar cargas con 50% de GLP y 50% de ACL. En la Tabla 2.1 se muestran las
caracteristicas que tienen la carga alimentada y el producto final.

Tabla 2.1 Caracteristicas de la materia prima y producto obtenido en el proceso IMP.

Gravedad especifica 0.858 0.926 -
Nitrégeno mdximo (ppm) 1000 2000 -

Azufre (% peso) 2.0 max. 3.0 max. 0.05 max.
Aromdticos (% vol) 30.4 75.5 30 max.
Numero de Bromo mdx. (q/100q) 2.0 7.0

Numero de Cetano - - 48 min.
T(°C) al 90% de destilado mdx. - - 345 max.
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En la Figura 2.2 se muestra el diagrama de este proceso.
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Figura 2.2 Proceso de HDT desarrollado por el IMP. [18]
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2.4 Proceso TOPSOE

Este proceso es utilizado para desaromatizar una carga de diésel sueco (SC1), por debajo del 5% en volumen, que
a su vez se combina con la reduccion de azufre hasta las 10ppm, o menos.

Se alimenta al proceso una carga de 20mbd, las condiciones de operacién se especifican en la Tabla 2.2. La
concentracién de dicha carga antes de entrar a la segunda etapa es un poco mas baja que la maxima soportada
por el catalizador en el segundo reactor; esto es debido a que se utiliza un catalizador de Pt/ Al,O3 que es mas
caro que un convencional de Ni-Mo.

El propdsito de tener una primera seccidn de hidrotratamiento, es reducir el azufre contenido en la mezcla hasta
el nivel mas bajo posible; lo cual permitird al segundo hidrotratador alcanzar la desaromatizacién deseada. La
alimentacién de SC1 se mezcla con una corriente de hidrégeno, que se calienta hasta alcanzar la temperatura
deseada antes de entrar al primer reactor; la corriente de salida del reactor se enfria y se lleva a un separador, en
donde el gas se pasa a un lavado con aminas para remover el H,S, y el liquido se va a un separador intermedio.

El segundo hidrotratador opera de manera similar al primero, a excepcién del catalizador empleado en este. La
alimentacidn a este, viene de la corriente baja del separador intermedio, mezclada con hidrégeno recirculado de
la unidad de aminas. El hidrégeno que sale del separadorinmediato, se recircula hasta la corriente de alimentacién
principal. El producto obtenido del segundo hidrotratador es separado del H,S, gases disueltos y de la nafta que
se haya formado; esto se realiza en una torre de separacién. [19]

Tabla 2.2 Condiciones de operacidn en el proceso Topsoe.

Condiciones de operacion Etapa 1 HDS Etapa 2 HAD
Presion del reactor (psig) 780 850
Temperatura E/S (°F) 640/680 570/610
Amortiguacion de refrigeracién entre las camas No requerido Gas tratado
H,/aceite (SCF/bbl) 1500 1800
Consumo de H, (SCF/bbl) - 440
Contenido de azufre en producto (ppmp) - 10

| Contenido de aromaticos en broducto (%vol) - 5
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En la Figura 2.3 se muestra el diagrama de este proceso.
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2.5 Precedentes sobre los catalizadores

Los catalizadores de hidrotratamiento son utilizados para remover azufre, nitrégeno, oxigeno y otros
contaminantes presentes en los hidrocarburos. Ademas, provocan una disminucién en el contenido de olefinas y
aromaticos presentes en las fracciones del petrdleo.

En la actualidad, el proceso de hidrotratamiento convencional de destilados intermedios utiliza catalizadores de
CoNi-Mo/Al,0s. Sin embargo, las normas ambientales vigentes exigen una dréstica reduccion de los compuestos
contaminantes, llegando incluso a su eliminacidn total (hidrotratamiento profundo). Por lo tanto, es necesario el
desarrollo de nuevos catalizadores con una mayor actividad, principalmente hacia los compuestos contaminantes
mas refractarios (aquellos que presentan una baja reactividad sobre catalizadores convencionales). En este
sentido, podemos destacar los trabajos realizados por Topsoe, los cuales seialan que la fase activa NiMoS o
CoMoS puede alcanzar una mayor actividad que la fase activa MoS,. Principalmente, durante la transformacion
de los compuestos de azufre y nitrégeno mas refractarios.
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Estudios muestran que los catalizadores NiMo/Al,03-SiO; con diferente contenido de SiO; en el soporte presentan
una mayor actividad para la transformacién de 4,6-DMDBT el cual es empleado como molécula modelo para
representar los compuestos azufrados en el Diésel. Sin embargo, para poder establecer el comportamiento de
estos nuevos catalizadores, es necesario un estudio mas detallado. Por consiguiente, se requiere de pruebas de
caracterizacién que ayuden a predecir con una mayor exactitud el desempefio de los sitios activos que presenta
cada catalizador durante la adsorcién de los diferentes compuestos contaminantes. [20]

2.6 Catalizadores

La mejora de catalizadores en la industria se ha ido incrementando conforme va surgiendo la necesidad de obtener
productos de mayor calidad. Se han venido haciendo una serie de investigaciones en torno a este tema, en donde
se ha tratado de encontrar, por medio de experimentos, los mejores puntos de partida para la sintesis de estos.
Estas investigaciones involucran desde el metal a utilizar (fase activa) y el soporte de dicha fase. A continuacidn
se presenta un breve resumen a sobre los principales catalizadores empleados en el HDT de hidrocarburos
destinados a la produccidon de combustibles, y los avances en la investigacion para el desarrollo de otros mas
activos.

2.6.1 Principales catalizadores actualmente empleados.

Entre los catalizadores que se emplean en la industria para el hidrotratamiento de derivados del petrdleo se
encuentran aquellos cuyos componentes activos son el cobalto y los dxidos de molibdeno soportados en aliumina,
oxidos de niquel, sulfuros de tungsteno y niquel, y 6xidos de vanadio. Los catalizadores de cobalto y éxidos de
molibdeno en alimina son los mas empleados debido a su alta selectividad, facil regeneracién y resistencia al
envenenamiento.

Los catalizadores del tipo cobalto-molibdeno (CoMo) son selectivos a la remocidn de azufre, mientras que los del
tipo niquel-molibdeno (NiMo) los son a la remocién de nitrégeno, sin embargo ambos eliminan el azufre y
nitrégeno presentes en las moléculas de hidrocarburo. NiMo presenta una mayor actividad hidrogenante qué
CoMo. Por lo tanto, si la reduccidn de azufre es el principal objetivo, entonces CoMo eliminara este heteroatomo
con un consumo de hidréogeno menor al del que tendria NiMo. Si se desea mayor reduccion de nitrégeno o
aromaticos, los catalizadores del tipo NiMo son los indicados. [21] Otros catalizadores usados en el
hidrotratamiento son: niquel-tungsteno (NiW) y NiCoMo. El NiW es aplicado en el tratamiento de cargas donde
es necesaria una mayor actividad hidrogenante. En general su actividad desulfurante es pobre. NiCoMo busca
combinar los beneficios de CoMo y NiMo, pero es raramente aplicado. [22] Desafortunadamente, para la
produccién de combustibles a partir de las fracciones mas pesadas del petrdleo, la actividad catalitica de estos
materiales no es suficiente para alcanzar el contenido maximo permisible de azufre, nitrégeno, aromaticos y otros
contaminantes, seglin la norma ambiental. Es aqui en donde surge el interés de desarrollar nuevos catalizadores
mas activos.

2.6.2 Desarrollo de nuevos catalizadores

Se han hecho numerosas investigaciones para desarrollar catalizadores que permitan cumplir con la demanda en
las caracteristicas de los combustibles fosiles. En Diciembre de 1999, Frédéric Bataille [23], estudié la actividad
del dibenzotiofeno (DBT) y el 4,6 dimetildibenzotiofeno (4,6 DMDBT), moléculas presentes en el petréleo dificiles
de sulfurar, en catalizadores sulfurados de Mo, CoMo y NiMo soportados en alimina. Como conclusién de dicha
investigacion se determinaron dos rutas de reaccion, desulfuracién directa (DSD) e hidrogenacion (HID). Para el
DBT se observd una mayor selectividad hacia el producto obtenido por la ruta de DSD, mientras que para la
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molécula de 4,6 DMDBT se favorecid la ruta de HID. En esta ultima existe un fuerte impedimento estérico
generado por los grupos alquil presentes en las posiciones 4 y 6 de la molécula, lo cual evita que el azufre tenga
una interaccién directa con los sitios activos del catalizador, siendo los anillos aromaticos los primeros en
hidrogenarse. [24]. Por su parte los estudios de K. Thomas se enfocaron en el estudio de los factores mas
importantes en el disefio de catalizadores tolerantes al azufre, los catalizadores que emplearon y sus
caracteristicas son las que se muestran en la Tabla 2.3.

CBV-500 2.8 No 872 a 937 - 0.3%p Pt, Amina (am) y
(Comercial) Cl
CBV-740 22 a 937 - 0.5%p Pd 6 Amina(am)y
(Comercial) ambos cl
CBV-760 39 Si - 0.3%p Pt, Amina (am) y
(Comercial) Cl
CBV-780 40 Si - 0.5%p Pd 6 Amina(am)y
(Comercial) ambos Cl
S5A (silice- 5 Si 1.08 0.3%p Pt, Amina (am) y
alimina amorfa) cl
11 (Industrial) - - 380 - 0.5%p Pd 6 -

ambos
12 (Industrial) - - 399 - 0.3%p Pt, -
13 (Industrial) - - 574 - 0.5%p Pd ¢

ambos

Estos catalizadores fueron evaluados, primero, para HID de tolueno en ausencia de azufre. Para este caso,
metilciclohexano fue el Unico producto y se determind que la tasa de HID es funcion de la acidez del soporte; los
catalizadores monometalicos y bimetalicos soportados en CBV-780 y CBV-760 son mas activos que los soportados
en S5A.

Para evaluar la influencia de H,S se agregaron al sistema 200 ppm de azufre introducidos como dimetildisulfuro
(DMDS). Los catalizadores mas activos fueron aquellos cuyo precursor de la fase activa es una amina. También se
determind que, para este sistema, la acidez del soporte no es un factor que influya en la actividad catalitica, a
acepcion de los catalizadores Pt-Pd/ Al,O3 en donde la acidez interviene en la interaccion electrénica que hay
entre el Pd y el Pt. Di
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2.6.3 Catalizadores Pt, Pd, Pt-Pd

Los catalizadores que se aplican a la HDS de fracciones pesadas de petrdleo deben tener propiedades altamente
hidrogenantes, los metales nobles son conocidos por poseer una hidrogenaciéon aromatica superior a la de los
catalizadores comerciales, NiMo y CoMo. Sin embargo, estos metales tienen la desventaja de ser muy sensibles a
la presencia del azufre, entonces, si la concentracion de este es muy grande el catalizador puede desactivarse. El
Pd vy el Pt, son catalogados como metales que son menos susceptibles a convertirse en sulfuros inactivos y es por
esto que han sido objeto de experimentos para probar su efectividad. [25]

2.7 Soportes alumina-titania (Al,05-TiO>)

El soporte no es solamente un portador inerte sobre el cual se dispersa el componente activo, y que a su vez
incrementa la estabilidad térmica del catalizador, sino que ademas las propiedades electrénicas de su superficie,
intrinsecas e inducidas por el método de preparacion y tratamiento térmico, determinan la extensién de las
interacciones que existen entre metal-soporte, y al mismo tiempo determinan el grado de dispersién metdlica
sobre la superficie del material y consecuentemente se modifica la actividad catalitica intrinseca de los sitios,
contribuyendo asi a la actividad catalitica del catalizador. [26]

La aplicacién de los éxidos metdlicos como soportes, adsorbentes y catalizadores se debe a que son capaces de
presentar una gran diversidad de propiedades estructurales (polimorfismo) dependientes de la Temperatura, que
van desde el estado microcristalino o amorfo pasando por la fases cristalinas, y en algunos casos microcristalinas,
de transicién hasta las fases cristalinas termodindmicamente mas estables (ceramicos). Durante el proceso de
reordenamiento estructural el tamafio y forma de particula, la fraccion de espacios vacios y el area superficial se
modifican (textura). Los cambios estructurales de volumen repercuten sobre la estructura de la superficie,

Las aluminas presentan una relativa facilidad de modificar su textura, resistencia térmica a las condiciones de
reaccion, estabilizacidon de las fases metalicas, alta dispersion, extrusion y bajo costo. Sus propiedades acido-base
son cataliticamente activas en reacciones que demandas sitios acido-base como la isomerizacién de olefinas y la
deshidratacion de alcoholes. Y la cantidad y fuerza de sitios acido-base se ven afectadas por la presencia de
algunos cationes y aniones. [27]

La Titania (TiO) presenta un gran potencial en actividad catalitica, pero presenta ciertas desventajas respecto de
la alimina, de tal manera que dificilmente la Titania sola formara parte de un catalizador, tales como: menor
estabilidad térmica, desarrolla un drea superficial baja, menor extrudabilidad, y los extrudados presentan una baja
resistencia a la abrasién. La Titania cristaliza en anasa a baja temperatura y posteriormente en rutilo e incluso
puede cristalizar directamente en rutilo, y la cristalizacién estda acompafiada del proceso de sinterizacidn. La
Titania presenta propiedades quimicas superficiales excepcionales que lo hace diferente de los soportes

convencionales tales como Al;,03 y el SiO,. [28]

Esto conlleva al aprovechamiento de las propiedades de cada uno de estos Oxidos; por parte de la Titania, la
disminucion en la interaccidén entre el soporte y el metal; y con la alimina se cuenta con areas superficiales
elevadas, alta estabilidad térmicay la acidez de las zeolitas es benéfica para la actividad inicial en la HDS. Partiendo
de esta informacién se pasa al disefio de soportes con dxidos mixtos y, a su vez, a la variacion en los métodos de
preparacion de estos.

Debido a todas las caracteristicas, el interés por este tipo de soportes ha conllevado a estudiar diversas técnicas
de preparacién. A continuacidn se da una breve explicacion de tres de estas técnicas.

26



2.8 Formacion de compdsitos (Impregnacion)

Se trata del recubrimiento de particulas de un éxido o hidréoxido, Alimina o Titania, con un tamafio de particula
definido. Se hacen impregnaciones sucesivas de un precursor sobre otro, que puede ser una sal o un alcéxido.
Posteriormente se seca y calcina para obtener los éxidos correspondientes, y la textura resultante va a depender
directamente de las particulas iniciales de los precursores.

Sin embargo, cuando se requiere aumentar el contenido del metal en solucidn, aun realizandose multiples
impregnaciones, a altas concentraciones de sal, el metal no se integra a la matriz de la particula inicial cuando se
llega al equilibrio; lo cual lleva a un impedimento en el contenido de metal en el sélido resultante.

Se trata de un recubrimiento de las particulas de un éxido o hidréxido, ya sea de alimina o titania, con un tamano
de particula definido y se recubre con impregnaciones sucesivas con un precursor del segundo éxido, que puede
ser una sal o un alcoxido. Posteriormente se seca y calcina para obtener los éxidos correspondientes, y la textura
resultante va a depender directamente de las particulas iniciales del 6xido o hidréxido impregnado.

Sin embargo, cuando se requiere aumentar el contenido del metal en solucién, aun realizandose multiples
impregnaciones, a altas concentraciones de sal, el metal no se integra a la matriz de la particula inicial cuando se
llega al equilibrio; lo cual lleva a un impedimento en el contenido de metal en el sélido resultante.

2.8.1 Coprecipitacion

Este método se llama de esta forma debido a que involucra a mas de un metal, ya que en un principio solamente
se hacia para un metal y era llamado precipitacién. Se necesita de una solucidn acuosa de sales.

Metalicas que se ponen en contacto con un alcali acuoso, hidréxido de amonio carbonato de amonio, para causar
la precipitacion de un hidréxido o carbonato metalico insoluble. Los principales pardmetros a tomar en cuenta
para el método son el pH, el agente precipitante, la naturaleza de la solucion y la temperatura de sintesis. El
contenido (% peso) de cada metal en el soporte final se determina directamente del contenido en la soluciéon
precursora, con lo que se supone que las velocidades de precipitacion de las sales son las mismas o muy similares.

2.8.2 Proceso sol-gel

Consiste en hidrolizar una mezcla de alcoxidos metdlicos mediante la adicién de agua o una solucién de agua-
alcohol, para formar un sol, compuesto por particulas altamente reactivas (MOH). Esto lleva a una condensacién
de estas especies a través de diversas reacciones competitivas, y da paso a la formacién de un gel. Este, es una
mezcla de hidréxidos que al ser calcinados forman los éxidos mixtos deseados. Normalmente, las reacciones de
condensacion y/o hidrdlisis pueden ser catalizadas mediante la adiciéon de un acido o una base a la mezcla de
alcoxidos. Los parametros que determinan la estructura final en el material son la relacién molar agua/alcéxido,
el catalizador empleado, el solvente, pH, temperatura de sintesis y agentes complejantes empleados. La mezcla
de alcoxidos metdlicos determina la composicion final del soporte. Este método se ha catalogado como el que
proporciona la mayor homogeneidad en cuanto a la dispersién de los éxidos presentes en el Oxido mixto.

Como se puede ver, el uso de soportes Al,0s-TiO; otorgan a los catalizadores de Pd y Pt propiedades que les dan
mayor resistencia a la desactivaciéon y mayo actividad desulfurante.
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Como se ha mencionado en numerosas ocasiones, la molécula de 4,6 DMDBT posee propiedades que la hacen
dificil de sulfurar, por esta misma razén, como se ha notado, ha sido objeto de diversos estudios para el
perfeccionamiento de la HDS de fracciones de petrdleo que se destinan a la produccién de combustibles. En el
petréleo hay gran variedad de compuestos azufrados que pueden ser divididos en diversos grupos segun la
complejidad de sus estructuras, dichas estructuras influyen en la reactividad de las moléculas. En la Figura 2.4 se
aprecia que las moléculas del grupo polialquil dibenzotiofeno, grupo al que pertenece el 4,6 DMDBT, presentan
un reactividad baja con respecto al resto de los grupos, debido a su gran tamafno e impedimento estérico generado
por los grupos alquil. Por lo tanto, cualquier catalizador que nos permita obtener una alta conversion de este tipo
de compuestos, también nos permitira obtenerla para otro tipo de compuestos mas faciles de hidrodesulfurar.

Alquil dibenzotiofeno

Reactividad

Dibenzotiofeno

Monoalquil dibenzotiofeno

S
Polialquil dibenzotiofeno \
R R

>

Tamaiio

Figura 2.4 Disminucion en la reactividad de los compuestos azufrados por su tamaiio. [29]
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El mecanismo de reaccion para el 4,6 DMDBT ya es también muy estudiado, y la gran mayoria de investigadores
coinciden con el propuesto por Prins [29] como se observa en la Figura 2.5

3,3-DMBF
s o~ /~\ o\
4,6-DMDBT "/(,; ' ,/ '._\11 ] ) \ DSO ) \, . |‘ {( D) )
NG = =)
/ \
v 3,3-DMCHB
I <\ N\ /" \
4,6-omthosT  {{ ,)/ \ SA))— )
TN ;' =
/ \ ;
J | 3,3-DMBCH

/’ N e "\
4,6-DMphDBT J :\ )

N \ / v

Figura 2.5 Rutas de reaccién para la HDS de 4,6 DMDBT. [29]

En este esquema se consideran las dos rutas de reaccion de la HDS de 4,6 DMDBT, en donde los principales
productos para la Hidrogenacién (HID) son el 3,3 dimetilciclohexilbenceno (3,3 DMCHB); 3,3 dimetilbiciclohexil
(3,3 DMBCH) y los intermediaros 4,6 dimetil parahidro y tetrahidreo dibenzotiofeno (4,6 DMphDBT y 4,6
DMthDBT, respectivamente); y el producto para la DSD es el 3,3 dimetilbifenil (3,3 DMBF).
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CAPITULO Ill. Estudio modelo cinético.

3.1 Equilibrio termodinamico

El equilibrio termodinamico de una reaccién da una visién completa del comportamiento que tiene la conversién
de reactivos a productos. Mediante el calculo de la constante de equilibrio (Keq) se puede determinar si una
reaccion se lleva o no a cabo vy, si ésta es reversible. La Keq es funcién del cambio de energia de Gibbs estandar
de la reaccidn (AG®), la cual a presidn fija depende sélo de la temperatura. Por lo tanto Keq es funcion de la
temperatura [30]. Cuando una Keq, a una temperatura dada, es muy grande, la reaccién se lleva a cabo y es
irreversible, conforme esta va haciéndose mas chica, la reaccién puede ser reversible, hasta el punto en que a las
condiciones dadas, la reaccion no sucede.

Como se ha mencionado antes, la HDS de 4,6-DMDBT se lleva a cabo por dos distintas rutas, DSD y HID; para que
esto suceda deben cumplirse ciertas condiciones, como son: altas concentraciones de hidrégeno, presién de 800
psi y temperatura de entre 300 a 340°C. Bajo estas condiciones se determind el valor de la Keq, ver Figura 3.1 en
funcién de la temperatura para cada ruta de reaccidn descrita en la Tabla 3.1

Tabla 3.1 Rutas de reaccidn para desulfuracion e hidrogenacion directa. [31].

Reaccion Reactivos Productos
OO
desulfuracién 2H, H,S
directa
w2 O
. > 3H, L
hidrogenacion e S \\
/
; xn 3" < 5H, <\.(\’\-/‘ )// H,S
hidrogenacion /)—
2 — =
Rxn4, - ' /\ (
hidrogenacién 2 ‘I;,/-»‘\_ % ,,.—*—»\“‘
=} ~\
Rxn5 7 N
: 8H P H,S
hidrogenacién Z \ _/ 2
4 N

3.2 Analisis de datos experimentales de referencia.

Para el desarrollo de este trabajo y poder establecer una cinética es necesario contar con datos experimentales,
para lo cual se tomdé como referencia los datos experimentales [Apéndice D]. Recabados por el Dr. Sdnchez-
Minero. A continuacion se describe brevemente las condiciones de operacidn a las cuales se obtuvieron los datos
experimentales.
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El reactor que se empleo es un Reactor Batch de 300ml de volumen y las condiciones de operacidn se presentan
en la Tabla 3.1.

Tabla 3.1 Condiciones de operacién empleadas.

NiMo/Al, 04 NiMo/Al, 03-Si0, 4.0Mpa (580 psi Un rango de 1000 RPM
0 40 atm) 287°Ca 325°C
Soporte (Si03) Temperatura Velocidad de

maxima del agitacion
reactor 325°C mecanica

10% en peso

En la Figura 3.1 se presenta el reactor con el cual se llevd a cabo la reaccidn que servira de base para el calculo de
pardmetros cinéticos en este trabajo.

Figura 3.1 Reactor empleado para la evaluacion del catalizador.

La reaccidén estudiada es la Hidrodesulfuracion del 4,6-DMDBT en presencia de Naftaleno y Carbazol, en la cual
se obtienen como productos Metilciclohexiltolueno (MCHT), Dimetildiciclohexilo (DMDCH) y Dimetildifenilo
(DMDP). Como puede observarse en la Tabla 3.1 se emplearon dos catalizadores de Niquel-Molibdeno uno sin
soporte de alimina (CAT A) y el otro con un soporte alumina y 10% SiO, (CAT B). Las temperaturas a las cuales
se realizaron las pruebas fueron de 287°C, 300°C, 312°Cy 325°C. El propésito de esta parte del trabajo es comparar
estos catalizadores y de ahi establecer cudl seria el dptimo para una mayor reduccién de azufre y ya con ese
obtener los pardmetros cinéticos que seran empleados en el disefio de la planta.
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3.2.1 Efecto de la temperatura en catalizador rendimiento y conversién

En la Figura 3.2 se presenta el porcentaje de conversion del 4,6-DMDBT con el CAT A en funcidn del tiempo para

las cuatro temperaturas ya mencionadas. Como es evidente la conversidn aumenta al incrementar la temperatura
hasta alrededor del 60% en promedio entre la temperatura mds baja y la mas alta. También es de esperarse que

las mayores conversiones se alcanzan a mayores tiempos de reaccion.
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Figura 3.2 Efecto de la temperatura en el % de conversién del 4,6 DMDBT con el CAT A.

Por otra parte en la Figura 3.3 se presentan los resultados andlogos a los anteriores obtenidos al agregar un 10%
de Si0; al soporte de Alimina del mismo catalizador. Se puede observar que este catalizador CAT B mejora los

niveles de conversién del 4,6DMDBT, hasta un 16% en promedio. Mientras que el efecto de la temperatura se
hace mas evidente ya que el aumento en la conversidn es alrededor del 68% entre la temperatura mas bajay mas
alta, 8% mayor al que se observé con el CAT A.
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Figura 3.3 Efecto de la temperatura en el % de conversion del 4,6 DMDBT con el CAT B.
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En la Figura 3.4 se muestra una comparacion del nivel de conversién en lo puntos maximos de reaccién es decir
a la temperatura mas alta (325°C) de ambos catalizadores, podemos observar un mejor funcionamiento del CAT
B.
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Figura 3.4 Efecto del catalizador en el nivel de conversién del 4,6 DMDBT a 325°C.

La transformacion de 4,6-DMDBT ocurre a través de diferentes rutas de reaccion como se presenté en el capitulo
previo. Para establecer un posible esquema de reaccion para la HDS de 4,6-DMDBT en la Figura 3.5 y 3.6 se
presentan los rendimientos obtenidos de los productos principales (MCHT, DMDP y DMDCH) en funcién del nivel
de conversién a 287°Cy 325°C respectivamente y con el CAT A.
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® 0 . DMDCH * o
10 *o e 10 t o > * o
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0 20 40 | 60 80 0 20 40 60 80
% CONVERSION Z-CONVERSION

Figura 3.5 Rendimientos de productos a 287°C, CAT A.  Figura 3.6 Rendimientos de productos a 325°C, CAT A.

En la Figura 3.5 se puede observar como el MCHT podria participar en una de las rutas cinéticas para formar el
DMDCH ya que este alcanza un maximo en el rendimiento de alrededor del 75% y después empieza a disminuir
hasta un 71%, lo que indica que participa en la reaccién de formacién del DMDCH, a su vez el DMDP también
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contribuye alaformacion de dicho compuesto ya que su rendimiento disminuye conforme aumenta la conversion
y en consecuencia el DMDCH es quien aumenta la conversion del 4,6 DMDBT. Haciendo un analisis anadlogo pero
ahora a 325°C, en la Figura 3.6 se observa la misma tendencia salvo que en este caso los niveles de conversién de
4,6 DMDBT con mayores lo que incrementa también el rendimiento del producto principal (DMDCH) no asi el de

los otros productos, lo que comprueba que estos son precursores del DMDCH.

En las Figuras 3.7 y 3.8 se presentan los rendimientos de productos en funcion de los niveles de conversion de 4,6

DMDBT, usando el CAT B.
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Figura 3.7 Rendimientos de productos a 287°C, CAT B.

Figura 3.8 Rendimientos de productos a 325°C, CAT B.

Como es evidente en las Figuras anteriores, el MCHT vuelve a ser parte importante en la formacion de DMDCH
ya que nuevamente alcanza un maximo en el rendimiento de alrededor del 79% y después comienza a disminuir
aun cuando la conversion del 4,6 DMDBT sigue aumentando. Este comportamiento indica su participacién junto

con el DMDP en la formacién del producto principal.
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En las Figuras 3.9 y 3.10 se presenta una comparacién en el rendimiento del DMDP para los dos catalizadores
empleados a una temperatura de 287°Cy 325°C respectivamente, con el efecto de analizar laimportancia de éste
en la formacién del DMDCH.
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# DMDP CATA
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S S
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0 20 40 60 80 0 20 40 60 80
%CONVERSION %CONVERSION
Figura 3.9 Rendimiento de DMDP a 287°C. Figura 3.10 Rendimiento de DMDP a 325°C.

Para el caso de la formacién del DMDCH, se presenta el rendimiento de éste en funcion de la conversién con los
dos catalizadores comparados, a una temperatura de 287 °C y 325°C respectivamente. Es evidente que con el
catalizador Ahora bien en la comparacién del DMDCH a 287°C con el CAT A y el CAT B observamos que hay un
mejor rendimiento en el CAT A pero su conversién llega a un 45% y al comparar mismo componente pero a
diferente temperatura el CAT B se observa como las temperaturas y el soporte mejoran la conversién logrando
un 80% esto se puede apreciar mejor en la Figura 3.11 y Figura 3.12.
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Figura 3.11 Rendimiento de DMDCH a 287°C. Figura 3.12 Rendimiento de DMDCH a 325°C.
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En la formacion del MCHT este tiene un comportamiento importante ya que con el CAT B comienza con un
rendimiento mayor y su conversién solo llega a un 50% mucho menor a la de los demds compuestos en
comparacién con el CAT A como se observa en las figuras 3.13 y 3.14.
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Figura 3.13 Rendimiento CAT Avs CAT B a 287°C. Figura 3.14 Rendimiento CAT A vs CAT B a 325°C.

3.3 Modelo cinético propuesto.

Al observar el comportamiento de los compuestos DMDP, DMDCH y MCHT podemos establecer una ruta reaccion
como se muestra en la Figura 3.15., sin embargo para propdsitos practicos englobaremos las constantes ki y k>
con la ks, en una constante cinética global k, la cual determinaremos a través de los datos experimentales de la
conversion del 4,6 DMDBT hacia el DMDCH.

MCHT

[

s 5
OQ k3 DMDCH

4,6-DMDBT

ko DMDP

. K2

v

Figura 3.15. Ruta Cinética para la conversion del 4-6 DMDBT.
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La energia de activacién y el factor de frecuencia se determinan a través de la ecuacién de Arrhenius

In(k) =In(4) — %(%) (Ecuacidn 3.1)

Donde:
k (T): constante cinética (dependiente de la temperatura)
A: factor preexponencial o factor de frecuencia. Indica la frecuencia de las colisiones.

Ea: energia de activacidn, expresada en J/mol.

R: constante universal de los gases. Su valor es 8,314 /
(molK)

T: temperatura absoluta (K) [32].

En las Figuras 3.16 y 3.17 se presentan los resultados obtenidos para el CAT Ay CAT B respectivamente.
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0,00165 0,0017 0,00175 0,0018 0s
0,5 y =-7027,3x + 10,62
2 _
= 6116,7% + 8,874 - 1 R==0,966>
o R? = 0,9708 T
= 15
=15
2
2
2 YT
=25 L7l
Figura 3.16 CAT A Ln (k) V.S. 1/T. Figura 3.117 CAT B Ln (k) V.S. 1/T.

Las energias de activacion y los factores de frecuencia para cada catalizador se presentan en la Tabla 3.2

Tabla 3.2 Energia de activacion y factor de frecuencia para CAT Ay CAT B.

Ea(J/mol)
CATA 50856.28 7143.79
CATB 58427.36 40945.61

Es evidente que con el CAT B se obtiene una Ea mayor por lo que esta sera la que emplearemos para el disefio del

reactor.
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CAPITULO IV. Diseiio de la planta.

4.1 Balance de materia

El diseio de la planta se llevé a cabo con ayuda del Simulador Aspen, y un esquema aproximado de los principales
equipos se muestra en la en la Figura 4.1. A lo largo de este capitulo se ira detallando cada uno de los equipos
aqui presentados para poder establecer el Balance de materia. Los equipos que componen la unidad de
Hidrodesulfuracion son:

A] Seccion de alimentacion

B] Seccion de mezclado: Mezclador
C] Bomba

D] Compresor

E] Reactor

F] Seccion de Fraccionamiento

G] Recirculacién

H] Columna

=
SR
TOLOLOL <
e

Figura 4.1 Componentes principales de la planta por medio de Aspen.

Consideraremos que se introducen a nuestro proceso global un total de 20,000 barriles dia de hidrocarburo
(GLP), lo que equivale a 3.18x10° Litros/dia; esperando una conversién global del 80%.Finalmente se obtendrian
2.54x10° litros/dia (16000 barriles dia) de un hidrocarburo mas limpio y desulfurado con el 5% en peso de
azufres.

38



La relacién de alimentacién de hidrocarburo respecto al hidrogeno es de 57 m3 /Barriles [33].

Considerando que el dimetildibenzotiofeno es el compuesto representativo del azufre y la reaccidén que se lleva

a cabo es la Ecuacion 4.1, se procedid a realizar el balance de materia.

C14_H125 + 6H2 4 C14H22 + HzS (EcuaCién 41)

Considerando que el porcentaje de compuestos azufrados que entra en la alimentacién al reactor es del 2%

podemos obtener la cantidad de hidrogeno que reacciona con dichos compuestos.

El balance se muestra en la Tabla 4.1, donde cada una de las corrientes corresponde a las presentadas en el

diagrama del proceso de la Figura 4.1.

Tabla 4.1 Balance de materia en las corrientes del proceso.

Corriente 1 2 3 4 5 6 7 ‘
Compuestos  (Kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)
Diésel 88,000 0 87,120 0 87,121 0 87,121
Azufrados 1,761 0 73 0 73 43 21
H, 0 111,000 109,668 109,668 0 0 Trazas
H.S 0 0 1,010 41 969 41 21
Ligeros 0 0 4356 21 4356 4350 21

4]
COMPRESO
REACTOR
COLUMNA
\F..:TGR
1] “i FLASH

BOMBA

(]

Figura 4.2 Proceso de HDS por medio de Aspen.
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4.2 Diseiio del equipo.
4.2.1 Reactor (Reactor de lecho percolador).

De acuerdo con la tecnologia IMP, se propone el disefio de un reactor de lecho percolador adiabatico, con las
alimentaciones de hidrocarburo y gas (H,) fluyendo en paralelo de la parte superior del reactor (domo), hacia
abajo. Los flujos se hacen pasar a través de 3 camas que se localizan a una alturade 0.2, 1.0y 4.18 m, en cada una
de las camas cataliticas se localiza el catalizador en donde se llevaran a cabo las reacciones de hidrodesulfuracion
e hidrogenacion.

Las ventajas de utilizar un reactor de lecho percolador son; que el régimen del flujo del gas y el liquido aprovechan
el flujo tapdn y se puede alcanzar una alta conversion, un gran tamafio de particula por lo tanto la separacién es
facil, el liquido retenido (holdup) es bajo, por lo tanto las reacciones homogéneas son liquidas, y con una baja
caida de presion.

Las desventajas que presenta este tipo de reactor son: una pobre distribucién de la fase liquida, mojado parcial
del catalizador, una alta resistencia intra particula, pobre mezclado radial, el control de temperatura es dificil para
reacciones altamente exotérmicas y por ultimo una baja interaccidn entre el gas y el liquido disminuye el
coeficiente de transferencia de masa [34].

De acuerdo con los resultados experimentales la constante cinética de reaccién, ademas de las propiedades
fisicoquimicas del catalizador y las condiciones de reaccién que se lleva en tres fases dentro del reactor, nos
permite suponer que el paso controlarte es la reaccién quimica, por lo que las resistencias a la transferencia demas
interna y externa es igual comparada con el sistema de reactor batch y reactor trickled bed que opera
continuamente debido a que el catalizador esta mojado completamente, opera a 325 °C y 50 atm, las
caracteristicas se describen en la Tabla 4.2.

Tabla 4.2 Caracteristicas del reactor.

Condiciones de operacion P (Atm) T(°C) ‘
50 325

Dimensiones del reactor Longitud, m Diametro, m
7 3
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4.2.2 Bomba.

Muchas de las bombas empleadas en la extraccién y transporte de petrdleo son bombas centrifugas. Estas
maquinas dindmicas clasicas, transportan los fluidos con ayuda de uno o varios rotores que giran constantemente.
A través de una tuberia de aspiracién, el fluido entra en la bomba que lo acelera mediante el rotor. En el rotor y
en lacarcasa de presion, la energia mecdanica aportada se transforma en presion. De este modo, el fluido abandona
la bomba por su cara externa a través del tubo de presion y con una presién mayor. Las demandas de bombeo en
el servicio de este tipo de plantas quimicas disefiadas para funcionar largos periodos de tiempo sin provocar paros
en la planta [35].

Las especificaciones se obtuvieron con el apoyo del programa Aspen plus 8.8 que se muestran en la Tabla 4.3.

Tabla 4.3 Caracteristicas de la bomba.

Potencia de la bomba 300 (kW) ‘
Flujo volumétrico 1,050 L/min
Eficiencia 65%

4.2.3 Columna de separacion.

La columna de separacién en el proceso cumple la tarea de purificar las corrientes gaseosas que contiene H,y
H.S, que se obtiene de las unidades flash. Se emplea agua como medio de absorcion ya que ambos contaminantes,
H, y H.S, son solubles en ésta, asi mismo la obtencién del nimero tedrico de etapas se realizé con el flujo de salida
del reactor que se utilizé en la simulacion del programa aspen version 8.8 y con las especificaciones que se
muestran en la Tabla 4.4.

Tabla 4.4 Caracteristicas de la columna de separacién.
Condiciones de P (bar) T(°C) No. De platos Plato de
operacion alimentacién

1 220 10 2
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4.2.4 Tanque flash.

Este equipo tiene la funcidn se separar la mezcla liquido-gas que surge del reactor. La fase gaseosa que contiene
esta corriente estda conformada por hidrogeno que no se consumié en la reaccidn, por consiguiente serd
recirculada para reutilizarse de nueva cuenta en el reactor.

En el proceso sugerido en el presente proyecto existen una unidad de tanque flash para separar los componentes
gue se encuentran en fase gas (H,, H,S) de los que se encuentran en fase liquida (corriente de hidrocarburos) a
las condiciones a las que estos operan. Las dimensiones de estos equipos se estimaron empleando reglas
heuristicas y el programa aspen plus versién 8.8 que cominmente se emplean en la industria de procesos de
refinacion, petroquimicos, etc. En la Tabla 4.5 se presentan las dimensiones del equipo.

Tabla 4.5 Caracteristicas de operacion del tanque flash.

Condiciones de operacion

4.2.5 Compresor.

Cuando se trabaja con gases incompresibles como el H;, es necesario el uso de un compresor para su
desplazamiento. En la Tabla 4.6 se presenta la potencia requerida para el compresor. Cabe mencionar que los
compresores son equipos sumamente costosos y por tal motivo, tienen un fuerte impacto sobre la factibilidad de
un proceso; por esta razon siempre es recomendable tratar con fluidos liquidos, pero en nuestro caso resulta
imposible la condensacidn de dichos gases.

Tabla 4.6 Caracteristicas de operacion del compresor.

Eficiencia Potencia necesaria(kW)

Condiciones de 58 75% 1,000
operaciéon
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4.2.6 Tanques de almacenamiento.

Los tanques son receptaculos empleados para retener, transportar o almacenar liquidos o gases. El disefio
preliminar de estos es directo y elemental. Solo se necesita saber su tamafo, temperatura, presion y condiciones
de exposicidn. Las reglas para determinar el tamafio se basan en el sentido comun y la experiencia, pero para el
principiante se han formalizado algunos criterios mostrados en la Tabla 4.7 y 4.8 Para el almacenamiento de
gasoleo se recomienda un tanque de techo flotante para evitar pérdidas de combustible en fase gas y el aumento
de presion en el mismo. El material de construccion es de Acero al Carbdn debido a los bajos costos de adquisicion.
Las ecuaciones de disefio para los tanques de almacenamiento se describen en el apéndice [36].

Tabla 4.7 Tanque para gasodleo.

Capacidad (m3) 213 ‘
Tipo de tanque Cilindrico
Material Acero al carbén

Tabla 4.8 Tanque para producto final.

Capacidad (m3) 134 ‘
Tipo de tanque Cilindrico
Material Acero al carbon
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CAPITULO V. Evaluacién econémica de la planta.

Al promover un proceso nuevo de manufactura de vienes es necesario realizar una estudio econdmico del
proyecto, lo cual conlleva a verificar si el proyecto es factible. Esto es indispensable pues nos refiere a ver si es
posible llevar a cabo el proceso.

5.1 Evaluacion de costos de equipo

Por medio de graficos o correlaciones podemos realizar una rdpida y conveniente estimacién de los costos de
manufactura y operacién, asi como conocer el margen de ganancias que el proyecto otorga para decidir sobre la
factibilidad de éste.

En la Tabla 5.1 se presentan los costos del equipo que se utilizara para la planta [37]

Tabla 5.1 Costos del equipo para la planta de HDS. [Apéndice C]

Equipo Material Unidades Costo ddlares
Reactor Acero inoxidable 1 440,000
Compresor Acero al carbén 1 350,000
Tanque flash Acero inoxidable 1 276,000
Columna Acero inoxidable 1 800,000
Bomba Acero al carbdn 1 125,000
Horno Acero al carbén 1 347,727
Tanques diésel Acero al carbdn 2 240,000
Tanques de Acero al carbén 6 895,743
almacenamiento

Mezclador Acero al carbdn 1 18,900
Tuberia Acero inoxidable 382,974
Total 3,876,344
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5.2 Personal de la planta

El costo de mano de obra estd incluido dentro de capital de trabajo, por lo que solo se hace mencién del personal
necesario y el sueldo a percibir durante un afo de labor. El célculo se realiza tomando como base el salario minimo

establecido. [38]

Los puestos, sueldos y trabajadores requeridos se muestran en la tabla 5.2

Tabla 5.2 Personal y salarios.

Area Cantidad / Puestos ‘salario (dolares)
Planta Ingenieros / 8 12,000
Direccion Director de planta 1,500
Gerente de produccién y 1,000
ventas
Mantenimiento Jefe de mantenimiento 1,500
Seguridad Jefe de seguridad 2,000
Administracion Secretarios 7,00
Limpieza Personas de limpieza 3,00
Total 1,7200
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En la Figura 5.1 se muestra en el organigrama la distribucion del personal en la planta.

Super
Intfendente

Mantenimiento p?oeéig’godney
y seguridad o

Ingeniero primer Ingeniero
turno segundo turno

Ingeniero tercer
furno

Operador 1
primer turno

Operador 1
segundo turno

Operador 1
tercer turno

Operador 2
primer turno

Operador 2
segundo turno

Operador 2
fercer furno

J

Figura 5.1 Distribucién del personal.
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5.3 Rentabilidad del proyecto

Para poder obtener la rentabilidad de un proyecto, se requieren conocer todos los gastos e ingresos que se

realicen, para este fin. [39]

5.3.1 Costos de operacion.

Tabla 5.3 Flujos de capital.

Mantenimiento y operacion Costo (délares / afio )

Equipo instalado 3,876,344
Costo adicional (1-20%) 775,269
Costo de terreno 100,000
Costo de tuberias 382,974
Total 1 5,134,587
Sistema de tratamiento de agua (8% del total 1) 1,635,860
Costo por contingencias (18 % del total 2) 2,208,411
Costo de automatizacion 3,302,800
Total costo de construccion 7,585,923
construccion de la planta) Gastos de 379,296
mantenimiento ( 5 % de construccion de la planta)

Costos de suministros (15-20% del costo del 75,860
mantenimiento)

Impuestos y seguridad ( 2-3 % del costo de la 11,379
construccion de la planta)

Total 20,334,116
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En la Tabla 5.4 se muestra los gastos indirectos totales del proceso.

Tabla 5.4 Gastos totales.

Gastos indirectos Délares / afio ‘
Gastos de venta (10% de ventas totales) 33,879,553
Investigacion (3-4% de las ventas totales) 13,551,821
Gastos administrativos (5% de las ventas) 16,939,777

5.3.2 Costos de materia prima
En la Tabla 5.5 se muestra los gastos que se presentan para la materia prima.

Tabla 5.5 Costos de materia prima.

Producto Volumen / masa Precio unitario Precio total

GLP 4,558,957 B/aiio 32.6442 D/B 148,823,505

H, 2,715 Ton/afo 735.951 D/TON 1,998,226
Catalizador 31,135.4 kg/carga 88.87 D/kg 2,767,064

NiMo/Al,0,-Si0,

Depreciacion 10% 15,358,880

Diésel (precio de venta)  7,786,667B/afio 43.5097 338,795,530
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5.3.3 Estudio de factibilidad.
Los gastos para arrancar la planta se muestran en la Tabla 5.6.

Tabla 5.6 Inversion de la planta.

Gastos Costos (USD/afio)
Produccion 168,947,675
Gastos indirectos 64,371,151
Salarios 2,064,000
Total 235,382,826

De lo anterior de los datos con los que se dispone son:
Capital Fijo = 20, 334,116 USD
Capital de trabajo 5, 601,122 USD

Inversion de capital total = 25, 935,238 USD
Gastos totales =235, 382,826 USD/Afio
Ingresos totales = 338, 795,530 USD Ao

Con los datos anteriores se realiza una proyeccion a 10 ailos que se presentan en la Tabla 5.7.

Tabla 5.7 Proyeccién del proyecto a 10 afios, *Flujo en ddlares.

Afo Inversion Ingresos Gastos Ingresos netos
Inicial totales
0 25,935,238 0
1 338,795,530 235,328,826 103466,704
2 365,899,172 254,155,132 111744,040
3 395,171,106 274,487,543 120683,564
4 426,784,795 296,446,546 130338,249
5 460,927,578 320,162,270 140765,309
6 497,801,785 345,775,251 152026,533
7 537,625,927 373,437,271 164188,656
8 580,636,001 403,312,253 177323,748
9 627,086,882  435,577233 191509,648
10 677,253,832  470,423412 206830,420
Total 1,498,876,871
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Una vez que se obtiene la proyeccién de 10 afios se evalua la depreciacion el ingreso gravable impuesto a pagar
para obtener el FDI (tasa de rendimiento minima aceptable) dicha evaluacidn se presenta en la Tabla 5.8.

Tabla 5.8 Proyeccién FDI a 10 afios, Flujo en délares.

Depreciacion Ingreso Impuesto FDI
Gravable por Pagar
1 65,069,654.2 98,293,368.8 34,402,679.1 69,064,024.92
2 65,069,654.2 103,208,037 36,122,813 72,517,226.17
3 65,069,654.2 108,368,439 37,928,953.7 76,143,087.47
4 65,069,654.2 113,786,861 39,825,401.4 79,950,241.85
5 65,0696,54.2 119,476,204 41,816,671.4 83,947,753.94
6 65,0696,54.2 125,450,014 43,907,505  88,145,141.64
7 65,0696,54.2 131,722,515 46,102,880.3 92,552,398.72
8 65,069,654.2 138,308,641 48,408,024.3 97,180,018.66
9 65,069,654.2 145,224,073 50,828,425.5 102,039,019.6
10 65,069,654.2 152,485,276 53,369,846.8 107,140,970.6

El método de comparacién de proyectos involucra:

10 FDI
0 @+pn

TREMA =TI + %de RIESGO

VPN = — INVERSION INICIAL + Y,

(Ecuacién 5.1)

Donde:
VPN: valor presente neto (valor equivalente del proyecto tal que se diera en el presente)
TIR: tasainterna de retorno (representa la tasa de interés que se gana sobre el saldo no recuperado de la inversién)

TREMA: tasa de rendimiento minima aceptable = FDI

50



TREMA =TI + %de RIESGO (Ecuacién 5.2)

Donde i=TIR
Ti= tasa interbancaria que equivale al 6.2% [40]
% DE RIESGO= 15%

SiTIR > TREMA el proceso es rentable

Resolviendo para i=27.93% y resolviendo para TREMA=21.20% se obtiene que TIR>TREMA por lo tanto el proceso
es rentable
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Conclusiones

Para poder llevar a cabo el disefio de la planta de hidrotratamiento de cargas a diésel, es necesario contar con
algunos puntos determinantes en la construccion principalmente del reactor el cual es el corazén de la planta, por
lo cual en este trabajo era necesario contar con un modelo cinético basado en datos experimentales que nos
permitieran establecer los parametros cinéticos en funcion de los niveles de conversidon que se desean tener en
la planta. Para satisfacer este punto, en este trabajo se realizo el estudio cinético de la hidrodesulfuracién del 4,6-
DMDBT sobre dos catalizadores, en los cuales se observd que la molécula de 4,6-DMDBT se transforma
principalmente mediante la ruta de hidrogenacién. La incorporacion de silice sobre el soporte de alimina mejora
la capacidad de hidrogenacion del catalizador (mayor actividad en la HDS de 4,6-DMDBT). La energia de activacion
y el factor de frecuencia aumentaron en el catalizador NiMo/Al, 03-Si0, (CAT B) en comparacion al catalizador
NiMo/Al, 05 (CAT A). Los rendimientos generados con el catalizador NiMo/Al, 03-Si0,son mayores al igual que
la conversién. Se propuso la ruta cinética para elegir el producto de formacién que fue el DMDCH (ks) con esa
molécula se simulo en el programa Aspen plus 8.8.

Los niveles de azufre se redujeron hasta 15ppm eso con los datos cinéticos que se introdujeron en el reactor del
programa Aspen plus 8.8.

Se logré disefiar una planta de hidrotramiento, aplicando los conocimientos adquiridos en la carrera con ayuda
del programa Aspen Plus 8.8 el cual es una herramienta de trabajo efectiva para el disefio de planta. Con los datos
obtenidos de la simulacién se determind a través de la evaluacién econdmica si dicho proceso es viable o no,
con la valoracién del capital fijo, capital de trabajo, inversién de capital total, gastos totales y el ingreso total se
calculd una proyeccién a 10 afios y se encontrd que el proceso es rentable, puesto que cumplié con la condicidn:
SiTIR > TREMA por lo tanto el proceso es rentable ya que el valor del TIR=27.93% y el TREMA=21.20%.

Cumpliéndose con los objetivos establecidos propuestos para el presente trabajo.
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Apéndice A. Especificaciones de la calidad de los petroliferos

DOF: 12/05/2016

ACUERDO por el que la Comision Reguladora de Energia ordena la publicacion del Proyecto de Norma Oficial Mexicana
PROY-NOM-016-CRE-2016, Especificaciones de calidad de los petroliferos.

Al margen un sello con el Escudo Nacional, que dice: Estados Unidos Mexicanos.- Comision Reguladora de

Energia.

ACUERDO Num. A/018/2016

ACUERDO POR EL QUE LA COMISION REGULADORA DE ENERGIA ORDENA LA PUBLICACION EN EL DIARIO OFICIAL
DE LA FEDERACION DEL PROYECTO DE NORMA OFICIAL MEXICANA PROY-NOM-016-CRE-2016, ESPECIFICACIONES DE
CALIDAD DE LOS PETROLIFEROS

EnlaTabla A.1 y A.2se muestras las especificaciones del diésel de acuerdo a la NOM ya mencionada

Tabla A.1 Propiedades del diésel

Nombre del producto:

Valor limite

; : . Digsel Diésel agricolal
Propiedad Unidad Metodo de prueba Automotriz Nanno
Densidad, densidad relstva  (gravedad
e sspecifica o gravedad de pewdleo crudo y < s
Gravedad especifica a 20/4 Admensionzl | o ductos liquidos de perdies por & mitodo Ll nforma
C hidrometrico, ASTM D 1282, D 4052)
Temperaturas de destilacidn
Temp. inicial de =bullicion informar
el 10% destila a o Destilacidn de productos de petrdlec (ASTM D 275.0 max nformar
ne - - 72 7345)
el 50% destila a 6.0 7344, D 7343 informar
2l 80%: destila 3 345.0 max 245 0 max.
Temp. final de ecullicion informar
Temperatura de inflamabiidsd: Pruebs Pensky- )
Tempersturs d= inflamacion *C Mariens d= cops cerrads (ASTM D 83, D 7004 45.0 minimo §0.0 minimo
D 3828)
Temperatura de r = : A - Marzo 3 octubre: 0 °C maximo
: - °C Funto de fluidez uctos (AST 7 =g
ascurmimiento nto de fluidez de productos (ASTM D 87) Noviembre a febrero: -5 °C maximo
: :n Punto 2n el que oz combustibles de petrdleo se <
r3tura de nu ient *C D it formarn nformar
Tempersturz d blamiento enturbian (ASTM D 2500) Informar: forma
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Tabla A.2 Especificaciones del diésel

Calculo del indice de cstano de combustibles
destilados

indice de cetano Adimensional 45 minimo 45 minimo
(ASTM D 4737, D 976)
. Numero de cetano del digsel . .
Numero de cetano Adimensional 45 minimo 45 minimo
(ASTM D §13)
Determinacion de azufre en productos de
petrdles gor espectroscopia de rayos X de
% fluorescencia por dispersion de ensrgia (ASTM 15 maximoe,
mg/xg D 4204) S 3
Azufre 500 maximo resto 500 maximo
(ppm) Determinacion de azufre total en hidrocarburos del pais
ligeros (ASTM D 5453, D 2622, D 7038, D
7220)
Corrosion al Cu, 3 horas 3 50 Deteccion de corrosion por cobre en productos estandar# 1 estindar# 1
c g Adimensiona! de petroleo por 3 prueba de manchzs de trs de v M
cobre {ASTM D 130} M= mama
: s p Residuos de carbon mediante  prueba
Ees:duosAde ko (en: 10 % masa Ramsktottom de productos de petroleo (ASTM D 0.25 maxime 0.25 maximo
% del residuc) 524)
Agua y sedimento en combustibles de 3
Agus y sedimento % vol. destilacion media por centrifugade (ASTM D 0.05 maximo 0.05 maximo
2709)
Viscosidad cinematica Viscozidad cinematica de liquidos transparantes
mms/s y opacos {cdkulo de viscosidad dinamics, 19341 198341
340°C ASTM D 4435)
Cenizas % masa Ese;n}izas en productos de petroleo (ASTM D 0.01 maximo 0.01 maximo
Color Adimensional ?gé%r) de productos de petroleo! visusl (ASTM D 2 5 maximo Sacaio
Tipos de hidrocarburos en productos liquidos de "
Contenido de aromaticos % vol. petrélec por absorcion de indicador flucrascente 30 maximo 30 maximo
(ASTM D 1319, ASTM D 5188)
Lubricidad micrones HFRR Test (ASTM D 8070, ASTM D 7638) 520 maximo 520 maximo
EMEDORITNROA SEOIAOY % masa Polaromaticos totales (ASTM D 5188) Informar Informar

policiclicos {HAF)
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OBLIGACIONES ADICIONALES:
(1) La temperatura maxima debe ser menor o igual que la temperatura ambiente minima esperada.

(2) Alaentrada en vigor de esta Norma, el contenido maximo de azufre en el diésel automotriz sera de 15 mg/kg
para las ZMVM, ZMG, ZMM y ZFN, asi como para el importado mediante ducto, buque tanque, autotanque u otro
medio de transporte terrestre y el distribuido en los 11 corredores referidos en el Anexo 1; para el resto del pais
el contenido de azufre sera de 500 mg/kg maximo. A partir del 12 de julio de 2018, el contenido maximo de azufre
en este petrolifero serd de 15 mg/kg en todo el territorio nacional.

(3) La conductividad eléctrica debe ser medida a la temperatura del diésel al momento de entrega. El requisito
de conductividad minima de 25 psi/m aplica en todos los casos de transferencia a alta velocidad, esto es, 7 m/s.
Cuando la velocidad difiera de 7 m/s, deberan aplicarse las condiciones establecidas en la Tabla 2 del estandar
ASTM D975.

Secciéon 5 NOM-016

5. Muestreo y medicion de las especificaciones de los petroliferos.

5.1. Responsabilidades en materia de muestreo y medicién de las especificaciones de calidad de los
petroliferos.

La responsabilidad de la toma de muestras y determinacién de las especificaciones de calidad recaen en:
a. Los productores
b. Losimportadores
c. Los transportistas
d. Los almacenistas y distribuidores
e. Elexpendedor al publico

5.1.1. Los productores seran responsables de la calidad de los productos finales derivados de sus procesos,
para lo cual deberan realizar el muestreo en el tanque de almacenamiento del producto final y entregar el informe
de resultados en términos de la LFMN previo al cambio de propiedad o transferencia de custodia del producto en
territorio nacional.

En los procesos de muestreo en la cadena de produccidn, se tomardn aquellas muestras representativas por
cada lote de producto final destinado a venta o entrega en territorio nacional, aplicando para el muestreo, de
manera enunciativa mas no limitativa, la normativa a que hace referencia el apartado 5.2 de esta Norma. A dichas
muestras se les determinaran las especificaciones de las Tablas 1 a 13, segln corresponda, y demas previsiones
establecidas en el texto de la presente Norma.

5.1.2. Los importadores seran responsables de la determinacién de las especificaciones de calidad en las
instalaciones donde se realice el cambio de propiedad o transferencia de custodia del producto.

El lote de producto importado debe contar con un informe de resultados en términos de la LFMN, certificado
de calidad o documento de naturaleza juridica y técnica andlogo segln el pais de procedencia, en el cual haga
constar que el petrolifero correspondiente cumple de origen con las especificaciones establecidas en las Tablas 1
a 13; el informe de resultados debera entregarse previo al cambio de propiedad o transferencia de custodia. El
certificado de calidad o documento andlogo, deberd especificar la toma de muestras, el lote, la ubicacién del
centro de producciény el lugar de origen del producto.

Adicionalmente, debera realizarse una toma de muestras y la determinacién de las especificaciones de calidad
indicadas en el Anexo 4, previo al cambio de propiedad o transferencia de custodia, como se detalla a
continuacién:
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a.En el supuesto de importarse petroliferos por medio de buque tanque, el muestreo y la determinaciéon de las
especificaciones de calidad se hard en las instalaciones correspondientes, tomando las muestras representativas
por embarque, aplicando la normativa a que hace referencia el apartado 5.2 de esta Norma.

b.En el caso de su importacién por medio de carro tanque, autotanque o semirremolque, se tomaran las muestras
representativas de una poblacidn de vehiculos con producto proveniente del mismo lote, aplicando la normativa
a que hace referencia el numeral 5.2 de esta Norma. Tratdndose de la entrega directa del petrolifero a
instalaciones donde se lleva a cabo el expendio al publico, bastara con la entrega del certificado de origen al
momento del cambio de propiedad o transferencia de custodia.

c.En relacién a su importacién por medio de ducto, el muestreo y la determinacion de las especificaciones de
calidad se realizaran en las instalaciones de medicién previo al cambio de propiedad o transferencia de custodia,
por lo que se tomard para cada lote las muestras representativas, aplicando la normativa a que hace referencia el
apartado 5.2 de esta Norma.

5.1.3. Los transportistas podran realizar la medicién de la calidad en el punto donde reciban el producto en sus
instalaciones o equipos, y deberan realizarla en el punto de entrega. Lo anterior, sin perjuicio de que los
Permisionarios, cuyos sistemas se encuentren interconectados, formalicen protocolos de mediciéon conjunta,
conforme a lo establecido en el Articulo 31 del Reglamento de las actividades a que se refiere el Titulo Tercero de
la Ley de Hidrocarburos.

En el caso del transporte en el Sistema Nacional de GLP, se deberd realizar el muestreo y la medicién de la
calidad en los puntos de recepcién y entrega del producto. Para tal efecto, se aplicard la normativa en materia de
muestreo a que hace referencia el apartado 5.2 de esta Norma.

Los lotes de petrolifero transportado deben contar con un informe de resultados emitido por un laboratorio
de prueba, en términos de la LFMN y demas disposiciones aplicables, en el cual haga constar que el petrolifero
cumple con las especificaciones aplicables, asi como con la descripcion del lote y, en su caso, la ubicacion del
centro de produccion o el lugar de donde proviene el producto. El informe de resultados debera entregarse previo
al cambio de propiedad o transferencia de custodia del producto.

Adicionalmente, se debera realizar una toma de muestras y la determinacidon de las especificaciones de calidad
indicadas en el Anexo 4 previo al cambio de propiedad o transferencia de custodia, como se detalla a continuacién:

a.En el supuesto de transportarse petroliferos por medio de buque tanque, el muestreo y la determinacién de las
especificaciones de calidad se hard en las instalaciones correspondientes, tomando las muestras representativas
por lote, aplicando la normativa a que hace referencia el apartado 5.2 de esta Norma.

b.En el caso de su transporte por medio de carro tanque, auto tanque o semirremolque, se tomaran las muestras
representativas de una poblacidn de vehiculos con producto proveniente del mismo lote, aplicando la normativa
a que hace referencia el apartado 5.2 de esta Norma. Tratandose del transporte a instalaciones donde se lleva a
cabo el expendio al publico, bastara con la entrega del documento en el que se refieran las especificaciones de
calidad del petrolifero que deriven del informe de resultados correspondiente, previo al cambio de propiedad o
transferencia de custodia.

c.En relacién a su transporte por medio de ductos, el muestreo y la determinacién de las especificaciones de
calidad podra realizarse en el punto de recepcién de las instalaciones o equipos de dicho sistema, sin embargo,
deberad realizarse en los puntos de entrega a otros sistemas previo al cambio de propiedad o transferencia de
custodia del petrolifero de que se trate. Para ambos casos, el muestreo y la determinacién de las especificaciones
de calidad se realizaran en las instalaciones de medicidn, por lo que se tomara para cada lote las muestras
representativas aplicando la normativa a que hace referencia el apartado 5.2 de esta Norma.

5.1.4. Los almacenistas y distribuidores serdn responsables de la guarda del producto, desde su recepcién en
la instalacion o sistema hasta su entrega. Asimismo, los almacenistas seran responsables de conservar la calidad
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y podran realizar el muestreo y la determinacién de las especificaciones de calidad del producto recibido en su
sistema, sin embargo, estaran obligados a realizarla para su entrega a otro sistema previo al cambio de propiedad
o transferencia de custodia. Lo anterior, sin perjuicio de que los Permisionarios, cuyos sistemas se encuentren
interconectados, formalicen protocolos de medicion conjunta para cumplir con las responsabilidades indicadas,
conforme a lo establecido en los Articulos 22 y 36 del Reglamento de las actividades a que se refiere el Titulo
Tercero de la Ley de Hidrocarburos.

Los lotes de producto almacenado y distribuido deben contar con un informe de resultados emitido por un
laboratorio de prueba, en términos de la LFMN y demds disposiciones aplicables, en el cual haga constar que el
petrolifero cumple con las especificaciones de calidad aplicables, asi como con la descripcién del lote y, en su caso,
la ubicacidn del centro de produccidn o el lugar de donde proviene el producto. El informe de resultados debera
entregarse previo al cambio de propiedad o transferencia de custodia del producto.

Adicionalmente, se hard una toma de muestras y la determinacion de las especificaciones de calidad indicadas en
el Anexo 4 previo al cambio de propiedad o transferencia de custodia en las instalaciones correspondientes, por
lo que a la entrega de petroliferos a buque tanque, carro tanque, auto tanque, semirremolque, vehiculos de
reparto y ductos, se tomardn las muestras representativas de cada lote de producto, aplicando la normativa a que
hace referencia el apartado 5.2 de esta Norma.
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Apéndice B. Disefio del equipo mediante de Simulador Aspen.

Como herramienta de apoyo se utilizé el programa de aspen plus version 8.8 para disefiar la mayor parte del
equipo. Principalmente se necesita tener los datos de balance de materia para asi introducir los reactivos y
productos que estaran presentes en la corrida el primer paso es introducir dichos elementos como se muestra en

la Figura B.1

Select components

Component ID Type Component name Alias
> %4:6-0-01 EConventionat 4,6-DIMETHYLDIBENZOTHIOPHEN C14H12S
HYDRO-01 Conventional HYDROGEN H2
HYDRO-02 Conventional HYDROGEN-SULFIDE H2S
N-OCT-01 Conventional N-OCTYLBENZENE C14H22
WATER Conventional WATER H20

Figura B.1 Insercién de datos programa aspen plus 8.8

El siguiente paso es elegir un paquete termodinamico para que sea adecuado el comportamiento de las reacciones
asi como se muestra en la Figura B.2

@ Global | Flowsheet Sections I Referenced I Information
-Property methods & options Method name
Method hites " | PENG-ROB ~ | Methods Assistant...
Base method PENG-ROB v
Henry components 7] Modify
-Petroleum calculation options ——————— o BN
Free-water method STEAM-TA - Data set ! S
Water solubility 3 = Liquid gamma
Data set C
-Electrolyte calculation options ————— Liquid molar enthalpy | HLMX106
Cremisty D " || | Liquid molar volume | VLMX20
@ Use true components Heat of miing
Poynting correction
Use liquid reference state enthalpy

Figura B.2 Seleccidn de paquete termodinamico
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Para continuar con la simulacidn se coloca el balance de materia de nuestra planta como datos para las corrientes;
la ventaja de trabajar con un simulador es que podemos manipular a nuestras necesidades lo que quiero obtener
en cada corriente asi que solo es colocar las cantidades de cada linea en cada equipo principal y el programa nos

va a arrojar datos de un disefio preliminar para cada equipo

Reactor

Lo mas importante en la simulacién es adecuar el tipo de reaccidon que necesito en mi rector para la reaccién el
4,6 DMDTB se transforma, en el programa es importante especificar la estequiometria esto se muestra en la

Figura B.3

@ Stoichiometry | @& Kinetic |Equi|ibrium IActivity |Information

Rxn No. Reaction type Stoichiometry
> 1 Kinetic 4:6-D-01 + 6 HYDRO-01 --» N-OCT-01+ HYDRO-02
New... l I Edit l l Delete | | Copy

Figura B.3 Estequiometria del 4,6 DMDTB.

Para tener una simulacion adecuada es necesario colocar la cinética de la reaccion estos valores vamos a introducir
gracias a los calculos que se llevaron a cabo en el capitulo 3, estos datos se colocan asi como se muestra en la

Figura B.4

|0$toichiometry @Kinetic | Equilibrium |Activity |Information

1) 4:6-D-01 + 6 HYDRO-01 --» N-OCT-01 + HYDRO-02 ¥

Reacting phase Vapor i Rate basis

-Power Law kinetic expression

If To is specified Kinetic factor =k(T/To) N e -(E/R)[1/T-1/To]
If To is not specified  Kinetic factor =kT M e “E/RT

k 40945,6

n 0

E 584273 J/kmol v

To 325 C V.

[Ci] basis Molarity -

Reac (vol)

| Edit Reactions |

| Solids |

Figura B.4 Datos cinéticos.
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El reactor empleado es de lecho percolador y los datos que se obtienen para su disefio son los que se muestran
en las figuras B.5 y B.6 con esos Datos aspen plus 8.8 se encarga de entregar especificaciones de todo el equipo

& Specifications | & Configuration lStreams @ Reactions lPressure IHoldup ICataIyst

Reactor type Reactor with specified temperature v

- Operating condition
©@ Constant at inlet temperature
() Constant at specified reactor temperature 325 C
() Temperature profile

Location Temperature
C

(=]

Figura B.5 Especificaciones de temperatura.

|05pecifications & Configuration |Streams IQReactions IPressure IHoIdup ICataIyst I

[] Multitube reactor Number of tubes =

|| Diameter varies along the length of the reactor

-Reactor dimensions

Length 7 meter .
Diameter 3 meter ¥
-Elevation
©) Reactor rise 0 meter
() Reactor angle 0 deg
-Valid phases
Process stream Vapor-Only v

- ‘e

Figura B.6 Configuracién de tamaiio.
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Bomba

Se colocaron las corrientes de entrada y salida de la bomba en el simulador arrojando los datos de la bomba que
se puede emplear en el proceso dichos datos se presentan en la Figura B.7 y B.8

@ Specifications | @ Calculation Options | Flash Options I Utility I Information |

-Model
© Pump () Turbine ‘

-Pump outlet specification
) Discharge pressure 50 bar v
") Pressure increase 0 bar v
) Pressure ratio

© Power required 300 kW v

() Use performance curve to determine discharge conditions

Figura B.7 Caballos de potencia de la bomba.

-Net positive suction head (NPSH) parameters

Suction area sqm v.

Hydraulic static head 1100 m-kgf/kg >.
- Specific speed
Speed units US units

Specific speed

Suction specific speed

-Stream vapor fraction checking
Checking options  Eror v Tolerance 0,001

Figura B.8 NPSH de la bomba.
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Compresor

En el compresor la corriente de alimentacion del hidrogeno al introducir ese dato en el programa arroja los
siguientes datos de disefio del compresor como se muestran en las Figuras B.9, B.10y B.11

lSummary Balance | Parameters lPerformance |Regression IUtiIityUsage IQStatus '

Total Units In Out Rel. diff
»  Mole-flow kmol/hr 446455 446455 0
Mass-flow kg/hr 90000 90000 0
Enthalpy cal/sec 1,54992e+07 15738e+07  -0,0151764

Figura B.9 Alimentacion del compresor.

@ Specifications | Calculation Options | Power Loss | Convergence | Integration Parameters

Utility I Information

-Model and type

Model @ Compressor () Turbine

Type Isentropic v
- Outlet specification

() Discharge pressure bar

) Pressure increase bar

) Pressure ratio

© Power required 1000 KW v

' Use performance curves to determine discharge conditions Q

Figura B.10 Potencia de la bomba.
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| Summary IBalance I Parameters I Performance | Regression | Utility Usage I & Status |
»  Compressor model Isentropic Compressor Fi
Phase calculations Vapor phase calculation
Indicated horsepower 1000 kW
Brake horsepower 1000 kW :
Net work required 1000 kW
Power loss 0 kW |
Efficiency 072
Mechanical efficiency 1
Outlet pressure 0,0507346 bar .

Figura B.11 Tipo y eficiencia del compresor.

Columna

A través de la misma simulaciéon de la planta la salida del flash que alimenta la columna a 2002C por lo que el
programa arrojo los datos que se muestran en las Figuras B.12, B.13 y B.14

& Configuration | @ Streams IQPressure IOCondenser lReboiIer 3-Phase Ilnformation '

-Setup options
Calculation type Equiibrium R
Number of stages 10 < | Stage Wizard

Condenser Partial-Vapor v
Reboiler None -
Valid phases Vapor-Liquid -
Ceonvergence Standard v

- Operating specifications
Distillate rate v Mass v 70000 kg/hr >

Figura B.12 Numero de etapas para la columna.
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| & Configuration | @Streams | @ Pressure I @ Condenser | Reboiler

-Feed streams

Name Stage Convention
» 514 10 On-Stage
-Product streams
Name Stage Phase Basis
5§15 1 Vapor Mole
516 10 Liquid Mole

Figura B.13 Plato de alimentacion.

IQConﬁguration ] @ Streams | @ Pressure

View Pressure profile

-Pressure profile

Stage Pressure
bar v
> 10 20
1 20

Figura B.14 Presién dentro de la columna.
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Flash

El disefo del flas A través de la misma simulacién es por alimenta del reactor a 3002C y 20 bares por lo que el
programa arrojo los datos que se muestran en las Figuras B.15 y B.16.

@ Specifications | Flash Options | Entrainment IPSD IUtility |Information

-Flash specifications

Flash Type Temperature ~ Pressure -
Temperature 300 C ¥
Pressure 20 bar ¥
Duty cal/sec

Vapor fraction

-Valid phases

Vapor-Liquid -

Figura B.15 Temperatura y presion del tanque flash.

Summary | Balance | Phase Equilibrium | Utility Usage ’m]
Outlet temperature 1300 ‘ C b
Outlet pressure ;.O i bar ¥
Vapor fraction 0,870206
Heat duty 0 cal/sec v
Net duty 0 calfsec 3
1st liquid / Total liquid 1

Figura B.16 Estatus de trabajo del tanque flash.
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Tanques
En la siguiente tabla se encuentran los criterios de seleccion de los tanques de almacenamiento.

Tabla B.1 Especificaciones tanques de almacenamiento

Tipo de receptrdculo

Almacenamiento a presién atmosférica

Techo Techo Retenedor | Embudo Tanque Tanque | Tangue
fijo flotante de gas cilindrico | esférico | de dia
{conico)

Tamafo méximo tipico

Volumen, v (m*) | 100000 | 100 Q00 200 000 4000 1600 15000 1600

Alturc o 15 15 30 50 20 30 20
Longitud, L (M)

Diégmetro o 90 90 30 10 10 30 10
anchura, D (m)

Relacién longitud- <2 2 1-2 2-5 2-5 1 3-5
digmetro

Medio almacenado

Sslido x

Liguido X X X x X

Sas x x X X

Orientacién

Eje vertical X X X X X X

Eje horizontal

Modificaciones usadas frecuentemente

Erterramiento X x X

Servicio
criogénico X X

Aislamiento X X X

Mecanismos de Descarga

Bomba,
transportaedor de
solidos o soplador

Presidn intrinseca

Gravedad X

Tiempo de
residencia o 30 dias | 320 dias 30 dias 8h 30 dias 30 dias 8h
almacenamiento

Presién maxima 02 02 0.2 -- 17 14 -
(barg)

Intervalo de 20040 | -20a 40 20040 |-20a40 - -
temperatura (°C)

Materiales mds comunes de construccién

Acero al carbon | X | X I X | X | x I x I X
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Apéndice C. Costos de disefio del equipo.

Petroleum Plant Costs, Sulfur Removal; Extraction

<&
o

W

Plant cost, $1,000,000

El
1T
L

Size exponent

Desulfurizing
Hydrotreating
Sweetening
Gas oil desulfurization

Extraction
Propane deasphalting
Propane dewaxing
Solvent dewaxing

a 20
Plant capacity, 1,000 bbl/d

Operation

Hydrogen treating of lube oils, naptha
Treatment of gasoline to remove mercaptans, sulfides
Hydrogen treatment of gas oils

Propane liquid extraction of vacuum distilled crudes
Propane addition, filtration, stripping of diesel, etc. oils
Solvent extraction of lube oils

Figura C.1 Costo de una planta de hidrodesulfuracion.
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Heat Exchangers; Shell and Tube, Double Pipe, Air Cooled

Mild steel construction; Shell and tube floating head
150 psig pressure, 3/4 X 1 in. square pitch, 16 ft tubes

I
I
I

T
1
T
T

T
1
1588
T
T

Cost, $1,000

Pressure factor
Pressure, psi
Kettle
U Tube
Air cooled, floating
head
1 l..')ou'ble puﬂe
i BB BHAL1IE LI R
M : R TTH
5 B8 A 2

Heat Exchange Area (outside), 1 Q00 f12 ; Double pipe, 10 12

Size exponent Other factors: Exchanger type Shell & tube material factor

Shell & tube, Shell & tube to: . a + (a/100)®
Double pipe 0.68 Kettle reboiler 2.35 Sheli Tube
Aiir cooled 0.39 U-tube 1.85 cs ss
Fixed tube sheet 1.79
Installation factor ‘ SS Ss
cSs monel
1.23-2.10, avg. 1.61 nal inonal
CcS Ti
Moouie factor Ti Ti
3.2 ' cs moly
Doubie pipe 1.8 moly moly
Ax coowed 22 cs Admiralty

S=mOOWNNZ©
COBONW=NN
> om

0.~NO

Figura C.2Intercambiador de calor de coraza
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Heat E.xchange;s: Spiral, Plate and Frame
304 stainless steel; no insulation

T

Cost, $1,000

1

11
T

60 80 100 200 400

600 800 1000

4000 6000 10000
Heat transfer area, ft2

Size exponent:

{nstallation Factor:
Plate & frame 0.78

Material Factor:
Plate & frame: Mild steel

Mild steel 1.70 316 stainless
Equations: =

Stainless 1.53 Njcke_l
Spiral plate: $ = 6604055, Titanium
Plate & frame: $ = 1004°78

Figura C.3 intercambiador de calor espiral, platos y marcos
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Adsorbers, Activated Carbon
Mild steel construction, including instruments and controls

-

+

Cost, $1,000

1

| 1 H L :
T8 W o 4 1 : i1
[ENGED R IS E3EH BAERY NN

4+ 4+ + 4+ 144

I A H

8 10 80 100

60
Weight of carbon, 1,000 Ib.

Equations:

Cost = 15,200 + 1, 100w, 8" for W, >250, < 10,000 Ib.

Cost = 76,200 + 0.422Wc" for W, >10,000, <200,000 Ib.
Wc = weight of activated carbon, lb.

Figura C.4 Columna de absorcion.
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Pumps,Centrifugal
Cast iron, hqrizontal, included motor, coupling, base

T T . T

Tt o 1 Tt
T T

o3 v (3 40Ty

t

;
Enaes I

Cost, $1,000

.

1

1

:
=

b2l G

T
1

1
B
!

8 10 20 4 40 60 80 100 400 600 8001000
Flow X pressure, gpm X psi X 1,000
(approximately HP)

Factors: Pressure factor:
Conven- Mixed to 150 15§~ + 500-
tional In-line Flow psi 500 psi 1000 psi
Size exponent 0.79 In-line 1.00 1.48 | 1.92

Installation 0 .27 1.32 Conventional 1.0 1.62 292
! .75 1.70 i

1.
Module factor 1
Cast steel 1. ;
316 stainless 2. 3 Factors: ,
Copper alloy 1. Conventional: APS/AVS = 1.6
Nickel alloy 3 In-line: vertical/horizontal = 0.89
Titanium 5. Mixed, axial flow: vertical/horizontal = 1.12

Figura C.5 Bomba centrifuga.



Tanks, (Small)
304 stainless steel

Cost, $1,000
I

i ; ‘1 i H
2 4 6 8 10
Capacity, 1,000 gal *

Size exponent

Factor
Dished head, 50 psi 0.68 316/304 stainless steel 1.39
Flanged, dished head 0.48
Cone top, pottom, legs 10.57

Flat top, bottom 0.93

Figura C.6 Tanques de almacenamiento.
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Apéndice D. Datos experimentales

Datos experimentales de HDS para catalizador NiMo/Al,0;

Tabla D.1 Concentraciones a 287°C.

46-DMDBT DMDP (gmol/L) MCHT (gmol/L) DMDCH

(gmol/L) (gmol/L)

0,0 0,02358 0,00000 0,00000 0,00000
0,5 0,02226 0,00028 0,00097 0,00008
1,0 0,02084 0,00050 0,00205 0,00020
1,5 0,01951 0,00066 0,00305 0,00036
2,0 0,01822 0,00079 0,00400 0,00057
2,5 0,01698 0,00089 0,00487 0,00084
3,0 0,01576 0,00098 0,00574 0,00111
3,5 0,01465 0,00103 0,00648 0,00143
4,0 0,01361 0,00106 0,00709 0,00182

Tabla D.2 Concentracion a 3252C.
46-DMDBT  DMDP (gmol/L) | MCHT (gmol/L)

(gmol/L)
0,0 0,02358 0,00000 0,00000 0,00000
0,5 0,02125 0,00051 0,00167 0,00015
1,0 0,01903 0,00081 0,00330 0,00045
1,5 0,01691 0,00106 0,00487 0,00075
2,0 0,01488 0,00128 0,00632 0,00110
2,5 0,01294 0,00144 0,00774 0,00146
3,0 0,01107 0,00157 0,00911 0,00183
3,5 0,00925 0,00168 0,01033 0,00233
4,0 0,00744 0,00179 0,01129 0,00306
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Datos experimentales para el Catalizador NiMo/Al,03-Si0,

Tabla D.3 Concentracion a 2872C

0,0 0,02358 0,00000 0,00000 0,00000
0,5 0,02206 0,00020 0,00118 0,00014
1,0 0,02055 0,00038 0,00238 0,00028
1,5 0,01909 0,00052 0,00348 0,00050
2,0 0,01768 0,00064 0,00452 0,00075
2,5 0,01631 0,00074 0,00548 0,00106
3,0 0,01497 0,00084 0,00635 0,00142
3,5 0,01362 0,00090 0,00726 0,00180
4,0 0,01238 0,00094 0,00807 0,00220

Tabla D.4 Concentracion a 3252C

46-DMDBT DMDP (gmol/L) MCHT (gmol/L) DMDCH

(gmol/L) (gmol/L)

0,0 0,02358 0,00000 0,00000 0,00000
0,5 0,02089 0,00031 0,00212 0,00026
1,0 0,01833 0,00056 0,00411 0,00058
1,5 0,01588 0,00081 0,00599 0,00090
2,0 0,01353 0,00100 0,00771 0,00134
2,5 0,01126 0,00115 0,00937 0,00180
3,0 0,00905 0,00129 0,01086 0,00238
3,5 0,00689 0,00142 0,01225 0,00302
4,0 0,00476 0,00150 0,01342 0,00390
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