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RESUMEN

La legislacion actual establece medidas para reducir el contenido de azufre
en los combustibles, prohibiendo la utilizacién de gasolinas y diésel con
contenido de azufre mayor a 50 ppm, con la finalidad de salvaguardar la
calidad del aire y la salud publica.

Para alcanzar las especificaciones del mercado de combustibles, las
refinerias de petroleo requieren la implementacion, dentro de su esquema
de produccion, de unidades de hidrotratamiento para la remocién del azufre
contenido en los combustibles.

En estas unidades, la remocién del azufre de los combustibles se logra al
hidrogenar los hidrocarburos azufrados, para este proceso se requiere del
suministro de hidrégeno gaseoso de alta pureza. Para lo cual, adicional a
las unidades de hidrotratamiento se requiere de una unidad de produccion
de hidrégeno de alta pureza.

En el presente trabajo se realiza un analisis técnico de los controles a
efectuar durante el arranque y operacion de la unidad de produccion de
hidrégeno para garantizar su suministro, dentro de las especificaciones

requeridas.

PALABRAS CLAVE

Hidrégeno, Reformado, Hidrotratamiento, Gasolina, Diesel, Sulfuro de

hidrogeno, Azufre.



ABSTRACT

Current regulations establish measures to reduce the sulfur content in fuels,
prohibiting the use of gasoline and diesel with a sulfur content greater than
50 ppm, in order to safeguard the air quality and public health.

To accomplish the fuel market requirements, oil refineries require the
implementation of hydrotreatment units for the removal of sulfur contained

in fuels.

In these units, the removal of sulfur from the fuels is achieved by
hydrogenating the sulfur hydrocarbons, for this process the supply of high
purity hydrogen gas is required. For which, in addition to the hydrotreatment
units, a high purity hydrogen production unit is required.

This work will carry out a technical analysis of the controls to have during
the start-up and operation of the hydrogen production unit to ensure its

supply, within the required specifications.

KEYWORDS
Hydrogen, Reforming, Hydrotreating, Gasoline, Diesel, Hydrogen sulfide,

Sulfur.



PROLOGO

Este trabajo de suficiencia profesional trata sobre la 6ptima puesta en
marcha y operacion de la unidad de produccion de hidrégeno de una
refineria de petroleo. La produccion de hidrégeno de alta pureza se realiza
mediante el proceso de reformado de gas natural con vapor, y es
suministrado hacia las unidades de hidrotratamiento para lograr la
eliminacion del azufre contenido en el diésel y la gasolina, obtenidos en los

procesos de refinacion del petroleo.

El contenido esta estructurado en cinco capitulos. El capitulo | es la
Introduccion, donde se presenta el planteamiento del problema, los
objetivos del trabajo y los antecedentes que motivaron a su desarrollo. El
capitulo 1l es el Marco Teorico, donde se describen las unidades de
Hidrotratamiento. Ademas, se conoceran los diferentes métodos para la
obtencién de hidrégeno (H2), asi como algunos procesos licenciados.
Luego se detallan las caracteristicas y propiedades de los catalizadores
utilizados en el proceso de produccion de hidrogeno. En el capitulo Il se
encontrara toda la informacion necesaria para conocer la planta de
produccién de hidrégeno licenciado por Haldor Topsoe. Se describe con
cierto detalle la cronologia de puesta en servicio, que consta principalmente
de los pasos para la activacion del catalizador y operacion de sistema de
purificacion de hidrogeno. En el capitulo IV se discutira el Andlisis y
Resultados de toda la investigacion realizada. Finalmente, en el capitulo V

se dan las Conclusiones y Recomendaciones por parte del Autor.
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CAPITULO I: INTRODUCCION

1.1. Generalidades

En este capitulo se describe la probleméatica de obtener hidrogeno
de alta pureza, con el objetivo de remover el contenido de azufre de los
combustibles en las unidades de hidrotratamiento, para cumplir con la

normativa nacional, generando combustibles amigables al ambiente.

1.2. Problemética

Lavigenciade laLey N° 28694 y el D.S N° 025-2017-EM que regulan
los niveles de azufre contenidos en el diésel y las gasolinas (no mayor a 50
partes por millon (ppm)), redujo el mercado de abastecimiento de estos

combustibles.

La antigua Refineria Talara dentro de su configuracion, constaba de
los siguientes procesos: Destilacion Primaria, Destilacion al Vacio, Craqueo
Catalitico y Unidades Auxiliares, por lo que los combustibles producidos
como nafta craqueada y diésel contenian un alto contenido de azufre y
estos no podian ser removidos con los procesos existentes. Para mitigar o
solucionar dicha problemética, se tuvo que importar combustibles de bajo
contenido de azufre para mezclarlos con los producidos en refineria y
alcanzar las especificaciones requeridas por el mercado, a un costo

elevado.

Para solucionar este problema, el proyecto de modernizacion de
Refineria Talara contempla dentro de su esquema de produccion, la
instalacion de unidades de hidrotratamiento de diésel y gasolinas para la
remocion del azufre contenido en los combustibles hasta lograr un

contenido maximo de 50 ppm. La remocion del azufre de los combustibles
12



se logra al hidrogenar los hidrocarburos azufrados, utilizando hidrégeno
gaseoso de alta pureza (concentracién mayor a 99.5% volumen).

Por lo cual las refinerias de petroleo, ademas de implementar las
unidades de Hidrotratamiento, contemplan la instalacion de una unidad de
produccion y purificacion de hidrégeno con pureza superior a 99.5% en
volumen, para el abastecimiento de las unidades de hidrotratamiento.

1.2.1. Problema general

Es importante garantizar el 6ptimo suministro de hidrogeno gaseoso

de alta pureza, en cantidad y calidad, a las unidades de hidrotratamiento.

¢, Como garantizar un optimo suministro de hidrogeno gaseoso de

99.5% de pureza necesario en las unidades de hidrotratamiento?

1.2.2. Problema especifico

e Como afecta el proceso de activacion del catalizador durante la

puesta en marcha de la unidad de produccion de hidrégeno?

e CoOmo afecta el proceso de carga de catalizador en la eficiencia y

operatividad de horno reformador?

e ¢En qué medida afecta la Operacion de la Unidad de Producciéon de

hidrogeno en el grado de pureza deseado?

13



1.3. Antecedentes referenciales

La legislacion ambiental en los paises a nivel mundial revela una
tendencia a la reduccion progresiva del contenido de azufre en los
combustibles liquidos, como naftas y diésel. El objetivo a largo plazo es
reducir hasta los 10 ppm en peso de azufre, para dar lugar a los
denominados combustibles con ultra bajo contenido de azufre. Esta
evolucion hacia combustibles con menor contenido de contaminantes
ambientales se ha dado en forma simultanea con el desarrollo de los
motores, en particular los diéseles clasificados como Euro VI en la
legislacibn que ya se esta implementando en Europa. En Perd, se

decretaron:

e La Ley N° 28694 (Ley que regula el contenido de azufre en el
combustible Diesel — 22/03/2006), la cual declara la necesidad publica
y de preferente interés nacional, la regulacion de los niveles de azufre
contenidos en el combustible Diésel, con la finalidad de salvaguardar
la calidad del aire y la salud publica. Esta Ley dispone restringir los
niveles de azufre contenidos en el Diésel y reestructurar el Impuesto
Selectivo al Consumo en funcion de los indices de Nocividad para
promocionar el consumo de combustibles limpios.

e EI Decreto Supremo N° 025-2017-EM: Establecen medidas
relacionadas al contenido de azufre en el Diesel, Gasolina y Gasohol
para su comercializacion y uso; se prohibe a nivel nacional el uso de
gasolinas o gasoholes de alto octanaje (95, 97 y 98 octanos) con

contenido de azufre mayor a 50 ppm.

Ante esta situacion, las refinerias locales tuvieron que adecuar sus

instalaciones para cumplir con la normativa establecida.

Refineria La Pampilla (RELAPASA), que posee una capacidad de
procesamiento de 117 mil barriles por dia de crudo, contempld la
14



adecuacion de sus instalaciones refineras con procesos de
hidrotratamiento (HDT), a fin de garantizar combustibles con contenidos de
azufre por debajo de 50 ppm. A sus unidades existentes, se le afiadieron
nuevos procesos, entre los principales tenemos: Hidrotratamiento de Nafta
Catalitica, Hidrotratamiento de Diesel, Produccién de Hidrégeno y
Produccién de Azufre Elemental.

e El proceso de destilacidon del crudo, por el que se obtiene las naftas y
diésel, no elimina el azufre que esta contenido en el mismo, siendo
necesario someterlo a un proceso de Desulfurizacidén para obtener un
combustible con menos de 50 ppm (partes por millén) de azufre.

e El proceso de desulfurizacidbn consiste en extraer el azufre del
combustible, utilizando hidrégeno a alta presion y temperatura, en un
reactor que contiene un lecho de catalizador de niquel y molibdeno que
favorece las reacciones de remocion del azufre, produciendo asi
combustible limpio y gas sulfhidrico.

e El hidrégeno requerido es suministrado por la Planta de Reformado de
Metano con Vapor (Steam Methane Reformer - SMR) con una
capacidad de produccion 12 millones de pies cubicos estandar por dia

de hidrogeno con pureza superior a 99.9% en volumen.

A continuacién, se muestra un esquema del proceso SMR de Pampilla:

Figura 1. Proceso SMR - Refineria La Pampilla

DE VAPOR de alimentacién
a calderos

’—ﬁ TRATAMIENTO DE
AGUA Y GENERECION Agua
| |
COMPRESION Y J

S DE
Gas TRATAIENTO DE Vapor ()NEl;jEv * Hidrégeno
Natural GAS NATURAL agua ROGENO

Fuente: (REPSOL, 2016)
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1.4. Objetivos

1.4.1. Objetivo general

Realizar un correcto arranque de la unidad de produccion y
purificacion de hidrogeno, para la obtencion de hidrogeno gaseoso en las
especificaciones requeridas por las unidades de hidrotratamiento, con el fin
de lograr una adecuada desulfurizacion, manteniendo sus variables

operativas dentro de los rangos de control.

1.4.2. Obijetivos especificos

e Lograr la correcta activacion del catalizador de hidrogenacién durante
la puesta en marcha, inyectando dimetildisulfuro (DMDS) en la dosis
adecuada y respetando las rampas de temperatura especificadas para
este proceso.

e Cargar adecuadamente el catalizador del horno reformador para
mantener una alta eficiencia de produccion de hidrégeno sin afectar su
operacion

e Estabilizar la Operacion de la unidad de produccién de hidrégeno, para
lograr el grado de pureza del hidrégeno gaseoso necesario para

alcanzar los valores requeridos por las unidades de hidrotratamiento.

16



CAPITULO II: MARCO TEORICO

2.1. Uso de hidrogeno en las Unidades de Hidrotratamiento
2.1.1. Introduccion

En su estado natural los hidrocarburos contenidos en el petrdleo
estdn mezclados con otros elementos como el azufre, nitrégeno, oxigeno y
metales pesados, los cuales afectan el proceso de refinacién y la calidad
de sus productos. La separacion o eliminacion de estos contaminantes en
fracciones de provecho, implica la utilizacion de procesos fisicoquimicos

gue requieren la aplicacion de tecnologia avanzada.

Uno de estos procesos es el hidrotratamiento (HDT), en el cual se
eliminan las impurezas contenidas en el hidrocarburo. La carga se envia a

un reactor donde se agrega hidrogeno a alta presion, con dos propositos:

¢ Que las impurezas se desprendan del hidrocarburo.
e Que sus enlaces gquimicos se saturen de hidrogeno, para que adquiera

mayor estabilidad y evitar que se vuelva a contaminar.

Esto se realiza con el objetivo de que los combustibles cumplan con

las especificaciones requeridas por las normas vigentes.

Entre las impurezas del petrdleo, el azufre es un elemento corrosivo
y altamente contaminante, el cual, de no eliminarse durante el proceso de
refinacion, se emitiria a la atmosfera en forma de 6xidos de azufre (SOx),
componentes que dafian las vias respiratorias; ademas tiene efectos
adversos en el desempefio de varios catalizadores en los procesos de
refinacion y produce dafios en los motores. A pesar de los avances

tecnoldgicos, no existe todavia un proceso que logre eliminar por completo

17



el azufre del petroleo, aunque se han implementado procesos en el mundo
que buscan reducir al maximo posible la emision de particulas
contaminantes, de ahi la importancia del proceso de hidrotratamiento. Cabe
destacar que el contenido de impurezas depende del crudo con el que se
trabaje. Un crudo ligero o dulce contiene poca proporcion de azufre y por lo
tanto su refinacion es mas sencilla; en cambio, en crudos pesados
“amargos” es mayor la proporcion de azufre y por lo tanto mas costosa su

refinacion.

El hidrotratamiento comprende diversas reacciones quimicas,

dependiendo de los compuestos que se requieren remover, como:

e Hidrodesaromatizacién (HDA)
e Hidrodesnitrogenacién (HDN)
e Hidrodesoxigenacion (HDO)

e Hidrodesulfurizacion (HDS), esta ultima de especial importancia.

Durante el proceso de hidrotratamiento se utilizan catalizadores
selectivos que ayudan a acelerar la reaccion deseada, a altas temperaturas
de hasta 400 °C. Como subproducto de los procesos de hidrotratamiento
se obtiene acido sulfhidrico (H2S), un gas que a su vez es tratado para
recuperar el azufre como azufre elemental o como &cido sulfdrico para su

posterior comercializacion. (Meyers, 2004)

En el caso de la nueva refineria Talara, se contempla la instalacion
de unidades de hidrotratamiento de combustibles, estas son:
e HTD: Unidad de Hidrotratamiento de Diesel
e HTN: Unidad de Hidrotratamiento de Nafta
e HTF: Unidad de Hidrotratamiento de Nafta Craqueada

La integracion de las unidades de hidrotratamiento con las demas

unidades de la refineria se muestra en la siguiente figura:
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Figura 2. Suministro de Hidrégeno a Unidades de Refineria
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Fuente: PETROPERU y elaboracién propia.

2.1.2. Unidad de Hidrotratamiento de Diesel (HTD)

La Unidad de Hidrotratamiento de Diésel (HTD) procesa 41 Miles de

Barriles por Dia (MBPD) y produce diéseles con un contenido maximo en

azufre de 50 ppm en peso y un indice de cetano minimo de 47. La

alimentacion es una mezcla de Gasoéleo de Destilacién Directa (Straight
Run Gas Oil - SRGO), Aceite Ciclico Ligero (Light Cycle Oil - LCO), Gaséleo
Liviano de Vacio (Light Vacuum Gas Oil - LVGO) y Gasoéleo Liviano de

Flexicoking (Light Coking Gas Oil — LKGO). A continuacion, se muestra un

resumen de las diferentes corrientes que alimentan a la unidad de HTD:
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Tabla 1. Carga a Unidad HTD

Carga Procedencia | Porcentaje
Nafta Pesada
SRGO | Destilado para Mezcla (DPM) DP1 51.2 %vol
Diesel
LCO Aceite Ciclico Ligero FCC 24.8 %vol
LVGO | Gasdleo Liviano de Vacio DV3 16.5 %vol
LKGO | Gasodleo Liviano de Flexicoking FCK 7.5 %vol

Fuente: PETROPERU vy elaboracién propia.

La alimentacién mixta se precalienta hasta unos 125 a 170 °Cy llega
al recipiente de alimentacion desde donde es bombeado hacia el reactor de

hidrodesulfurizacion (HDS).

En la descarga de la bomba, la alimentacion se mezcla, en linea, con
el gas de reciclo (rico en hidrégeno), esta corriente resultante se precalienta
antes de ingresar al horno de alimentacion al reactor, en el cual alcanza

una temperatura que varia aproximadamente entre 329 °C y 363 °C.

La mezcla precalentada entra por la parte superior del reactor de
HDS, el cual est4 formado por tres lechos de catalizador con enfriamiento
(quench) entre cada lecho, todos ellos cargados con el catalizador
altamente activo de Niquel-Molibdeno (NiMo) que asegura alcanzar la
especificacion requerida de azufre, indice de cetano y aromaticos. La parte
superior del primer lecho esta formada por varias capas de catalizadores
de diversos tamafios y actividad, y esta disefiada para minimizar el aumento
de pérdida de carga a lo largo de la operacion. Tal como se muestra en la

figura 3

20



Figura 3. Reactor HDS de Hidrotratamiento de Diesel
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Fuente: PETROPERU y elaboracién propia.

Las reacciones quimicas producidas son exotérmicas, lo que supone
un incremento de la temperatura a lo largo del reactor. Para controlar el
perfil de temperatura en el reactor, se afade el gas de enfriamiento
(quench) entre los lechos. El caudal de gas se fija para obtener la misma
temperatura (entre 376 y 399 °C) a la salida de cada lecho. Con este modo
de operacion se consigue una menor tasa de desactivacion del catalizador
(igual temperatura a la salida de los lechos)(PETROPERU, 2017).

2.1.2.1. Reacciones de Desulfurizacién con Hidrégeno

Mercaptanos:
RSH +H, ==% RH+H,S

Sulfuros:
R-S-R; +2H; == RH + R;H + H,S
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Disulfuros:
R-S-S-R + 3H, === 2RH + 2H,S

Tiofenos:

” || + 4H, —) /\/ + H,S

S
Benzotiofenos:
S
2.1.2.2. Reacciones de Desnitrogenacion
Piridina:
T von = () o

N

Quinolina:

m +4H, =—) @/\/ + NHs
N

Pirroles:
|| H +4H, =) NS (>—)+NH3
N
2.1.2.3. Reacciones de Hidrogenacion de Olefinas
Monolefinas:

R-C=C-R; + H> —) R-C-C-R;
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Ciclo-olefinas:

2.1.2.4. Reacciones de Hidrogenacion de Aromaticos

Mono-aromaticos:

R R
ORI

Di-aromaticos:

R R
\@@*%“ T

El efluente del reactor se enfria hasta unos 250 °C, para luego pasar
por una seccidn de separacion donde se obtiene una corriente gaseosa
denominada gas de reciclo y dos corrientes liquidas a diferentes

temperaturas, las cuales se envian hacia el despojador de producto.

El gas de reciclo es enviado hacia la alimentacion, para mezclarse con
la carga al reactor. Parte del gas de reciclo se usa como gas de enfriamiento
(quench) en el Reactor HDS. Antes de ser mezclado con la alimentacion,
se tiene un punto de inyeccién de hidrogeno de aporte, para incrementar la
concentracion de hidrégeno en el gas de reciclo con el objetivo de obtener
las reacciones deseadas. El hidrogeno de aporte, que es producido en la
Planta de Produccion de Hidrogeno (PHP), se comprime en un compresor

reciprocante de tres etapas. De la primera etapa del compresor sale una
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corriente que proporciona hidrégeno a la Unidad de Hidrotatamiento de
Nafta Craqueada (HTF).

Las corrientes de hidrocarburo liquido resultantes de la seccion de
separacion se envian hacia el Despojador de producto para retirar del
gasoleo producto el H2S, amoniaco (NHsa), los hidrocarburos ligeros y nafta

a través del vapor de despojamiento.

El gas de tope pasa a un separador donde se obtiene agua agria que
se usara como agua de lavado de sales en el proceso, nafta que sera
enviada a la seccion de estabilizacion y gases incondensables que se

enviaran a la unidad de gas combustible de refineria.

El producto que sale por el fondo del despojador es el diésel bajo en
azufre que es enfriado para luego ser enviado a tanques para Su
comercializacion, en la siguiente figura se muestra el diagrama de bloques
de la Unidad HTD:

Figura 3. Diagrama de Bloques Unidad HTD

:;iﬁg:lr;ll; —_— Seccién de Gas de Reciclo Vapor |

Compresién Gas combustible
DIESEL Es Qe —

Seccién de Secciénde Despojamiento - Naft2

—> Precalentamiento P> ReacorhDs > Enfriamiento > y Secado P Diesel
Hidrotratado

L Agua de Lavado Agua
Despojada

Fuente: PETROPERU y elaboracién propia.

2.1.3. Unidad de Hidrotratamiento de Nafta Craqueada (HTF)

La capacidad de disefio de la unidad es de 9.5 MBPD. La

alimentacion es nafta craqueada procedente de la unidad de craqueo
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catalitico, la cual se dirige primero a los filtros de alimentacion, con el fin de
eliminar las particulas sdlidas y gomas. Luego, pasa al tambor de
alimentacion, desde donde es bombeada a la Unidad de Hidrogenacién
Selectiva (SHU).

Antes de ingresar al reactor SHU, se mezcla en linea con hidrogeno
de reposicion y luego la mezcla resultante es precalentada. El hidrégeno
de reposicion (make-up) proviene de la Unidad PHP con 99.5% mol de

pureza.

El reactor SHU, es un reactor de dos lechos de flujo descendente,

cada lecho contiene catalizador tipo NiMo, cuyo propoésito es:

e Hidrogenacion de las diolefinas, para prevenir cualquier problema de
ensuciamiento y alcanzar un largo ciclo de trabajo en los reactores de
HDS (hidrodesulfurizacion).

e Conversion de mercaptanos livianos y sulfuros livianos a compuestos
de azufre mas pesados, los cuales son recuperados en la corriente de
fondo del Splitter.

e Isomerizacion de olefinas externas a olefinas internas, dando lugar a

un incremento ligero del octanaje.

Los compuestos pesados de azufre, producto de la utilizacién de
catalizadores de hidrogenacién selectiva son béasicamente sulfuros
pesados y en menor medida mercaptanos pesados. Se estima que se
producen los siguientes mecanismos:

e Conversiéon de mercaptanos ligeros a sulfuros pesados

RSH+ R'(CsaC7olefina) <¢mump RSR'

e Conversion de mercaptanos ligeros a mercaptanos pesados
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Etapa 1: RSH + Hz é=) RH+H:S
Etapa 2: H2S + R' (Cs a Crolefina) ~ R'SH

e Conversion de sulfuros a mercaptanos pesados

CH3—S —CH3s 0 C2Hs5—S—CHs + H2 —3 CHay C2Hes + H2S
H2S + R' (Cs a Crolefina) F— R'SH

El efluente del reactor se enfria, y se envia hacia el Separador
(Splitter), en el cual se fracciona, mediante la adicién de calor, para producir
Nafta Craqueada Liviana (LCN) y Nafta Craqueada Pesada (HCN).

En el Separador, el gas de tope se condensa parcialmente: La fase
vapor es dulce y se envia al sistema de Gas de Refineria. El liquido se

refluja a la columna para mejorar la separacion.

e El producto LCN se extrae del plato #5, y se envia al pool de gasolinas.
e EIl producto de fondo (HCN) es bombeado a la primera etapa de
reaccion de HDS. En esta seccidn, se consigue aproximadamente del

85 al 95% de la desulfurizacion requerida.

La alimentacion a la primera etapa de HDS se mezcla con el gas de
reciclo rico en hidrégeno y se precalienta antes de entrar al Reactor HDS.
El primer reactor HDS es un reactor de doble lecho de flujo
descendente, cada lecho contiene catalizador de Cobalto-Molibdeno
(CoMo). En caso de aumento de la temperatura en el reactor, se puede

inyectar gas de enfriamiento (quench).

El efluente del reactor va a una seccion de separacion en la cual se
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obtiene una fase liquida que se envia al despojador de H2S y una fase
gaseosa que es tratada en un absorbedor de amina, para ser utilizado como
gas de reciclo, antes de ser comprimido se mezcla con una corriente de
hidrégeno. Una parte del gas de reciclo se purga, para mantener la
concentracion deseada de hidrogeno. El flujo total de gas a la descarga de
los compresores es enviado a la primera y segunda etapa de reaccion en
la seccién de HDS y al despojador de H2S. El gas de reciclo también se
utiliza como gas de enfriamiento (quench) en los reactores de 12 etapa y 22

etapa de HDS, para controlar el aumento de la temperatura.

El efluente de la primera etapa HDS es despojada con gas rico en
hidrogeno (gas de reciclo) en el Despojador de H2S. La alimentaciéon entra

en la columna en el plato #1.

e Eltope, se enfria y se envia a la seccion de separacion.

e ElI fondo se bombea a la segunda etapa de la seccion HDS
mezclandose en linea con gas de reciclo rico en hidrégeno y se

precalienta antes de entrar al segundo Reactor HDS.

El efluente del reactor se calienta aun mas en el horno, situado
aguas abajo, para intercambiar calor con la alimentacion al reactor y llevarlo
a la temperatura deseada. Luego, va hacia un separador, en donde la fase
de hidrocarburo liquido es enviada a la seccion de estabilizacién y la fase

vapor (gas de reciclo) es enviada a la seccién de separacion.

La alimentacidon al estabilizador se precalienta con los fondos del

estabilizador. El tope se condensa parcialmente obteniendo tres fases:

e Agua agria decantada enviada a la Unidad WS2.

e La fase de hidrocarburo liquido de regresa al tope como reflujo.

e Gas acido enviado como purga de a la Unidad de Recuperacion de
gases Il (RG2).

27



El estabilizador es calentado con un rehervidor que trabaja con vapor
atemperado de alta presion. El producto de fondo es finalmente enfriado
antes de ser enviado al almacenamiento de gasolinas, en la siguiente figura
se muestra el diagrama de bloques de la Unidad HTF (PETROPERU,
2021a).

Figura 4. Diagrama de Bloques Unidad HTF
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Fuente: PETROPERU vy elaboracién propia.

2.1.4. Unidad de Hidrotratamiento de Nafta (HTN)

La Unidad de Hidrotatamiento de Nafta (HTN) estéd disefiada para
tratar 13.3 MBPD de alimentacion, su principal propdsito es producir una
corriente de nafta pesada hidrotratada libre de contaminantes para su
posterior uso como alimentacion a la Unidad de Reformado Catalitico
(Unidad RCA). Una vez procesada en la Unidad HTN, el contenido de
contaminantes en la nafta, tales como: azufre, nitrdgeno, agua, halégenos,
diolefinas, olefinas, arsénico, mercurio y otros metales ha de ser lo
suficientemente bajo para que no se vea afectado el rendimiento de la
Unidad RCA.

La alimentacion a la Unidad de Hidrotratamiento de Nafta puede ser
Unicamente nafta estabilizada procedente de la primera destilacion del

crudo o una mezcla de ésta con nafta craqueada procedente del Flexicoker,
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Unidad FCK. El nivel de contaminantes de ambas naftas impide que
puedan ser alimentadas directamente a la Unidad RCA, ya que podrian ser

perjudiciales para el catalizador de esa unidad.

El proceso implica el tratamiento de la nafta en dos etapas usando
reactores adiabaticos con lechos fijos de catalizador bimetalico en una

atmaésfera rica en hidrégeno.

e La primera etapa (conversion de diolefinas a monoolefinas) se lleva a
cabo a temperaturas entre 160°C y 208°C.

e La segunda etapa (hidrogenacion de monoolefinas, desulfuracién y
denitrificacion) requiere una temperatura moderadamente alta, entre

260°C y 339°C, para favorecer las reacciones quimicas deseadas.

Una vez que la nafta sale de la seccion de reaccion, se envia a la
columna despojadora para eliminar los compuestos mas ligeros y los
productos gaseosos (incluyendo H2S y agua). Luego, la corriente de fondo
de la despojadora se separa en dos fracciones: nafta ligera y nafta pesada,

siendo esta ultima la corriente con la que se alimenta la Unidad RCA.

En la siguiente figura se muestra el diagrama de bloques de la
Unidad HTN: (PETROPERU, 2021)

Figura 5. Diagrama de Bloques HTN
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Fuente: PETROPERU y elaboracién propia.
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2.2. Procesos Industriales en la Producciéon de Hidrogeno

2.2.1. Proceso de Oxidacion Parcial

2.2.1.1. Introduccion

Este proceso tiene versatilidad en sus cargas de alimentacion, desde
gas natural hasta asfaltos. Sin embargo, las altas temperaturas y la

deposicion de carbono no favorecen la expansion de esta tecnologia.

Su fundamento es la combustion parcial sin catalizador del
hidrocarburo con el oxigeno y el vapor. La reaccion global es exotérmica, a
temperaturas de 1250 °C hasta 1500 °C y presiones de 25 bar a 80 bar.

Las elevadas temperaturas favorecen la produccién minima de CHa).

Este proceso genera menor concentracion de componentes NOx y
SOx, sin embargo, resulta costoso al procesar hidrocarburos pesados,
necesidad de pureza del oxigeno y los requerimientos de cumplir las

condiciones de operacion.

En la siguiente tabla se muestra la variacion de composicion del gas

producido segun la carga alimentada a al proceso.

Tabla 2. Composicion del gas de sintesis segun carga - Proceso de Oxidacion
Parcial.

Tipo de Carga N(Stﬁ?al Nafta Fuel Oil Eeef/'g;% Asfalto
API 64° 9.6° 4.3° 0°

Composicion (%Peso)

Carboén (C) 73.4 83.8 87.2 83.8 84.6
Hidrégeno (H>) 22.76 16.2 9.9 9.65 8.91
Nitrégeno (N.) 3.08 - 0.7 0.31 0.68
Azufre (S) - - 1.4 6.2 4.9
Oxigeno (O) 0.76 - 0.8 - 0.78
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Ceniza - - - 0.04 0.13
Proporcién C/H; (%peso) 3.22 5.17 8.82 8.68 9.5
Composicion del gas producido (%mol)
Monéxido de carbono (CO) 35 45.3 48.5 48.3 49.3
Hidrégeno (Hz) 61.1 51.2 45.9 44.2 42.1
Di6xido de Carbono (COy) 2.6 2.7 4.6 5.2 6.5
Metano (CHa) 0.3 0.7 0.2 0.6 0.4
Nitrégeno + Argén 1 0.1 0.7 0.2 0.4
Sulfuro de Hidrégeno (H2S) - - 0.1 14 1.2
Sulfuro de Carbono (COS) - - - 0.1 0.1
Proporcién Hz/CO (mol/mol) 1.75 1.13 0.95 0.92 0.84

Fuente: Harold Gunardson — Industrial Gases Petrochemical Processing

2.2.1.2. Quimica

Las cadenas largas de hidrocarburos generan productos muy
complejos. Entonces, el principio es reducirlas a componentes de bajo peso
molecular, asi conseguir las siguientes reacciones:

CHa(g) + 3/2 O2(9g) —) CO(g) + 2 H20(v)
CHa(g) + 2 O2(9) —) CO2(g) + 2 H20(v)

Para prevenir la oxidacion completa, el oxigeno requerido es menor
gue el estequiométrico. Ademas, con el objetivo de generar mayor

cantidad de hidrégeno se continda la reaccion:

CO(g) + H20(v) —) CO2(g) + Hz(g)

Ambas reacciones son exotérmicas, siendo los productos principales
hidrogeno, mondéxido de carbono, dioxido de carbono, vapor y menores
cantidades de argdn y nitrdgeno que ingresan con el oxigeno. De contener
azufre en la alimentacion se generan sulfuro de hidrégeno y sulfuro de

carbono. De forma general para hidrocarburos pesados, la reaccion es:
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CnHm(g) + (2n+m)/4 O2(g)  wep nCO(g) + m/2 H20(v)

2.2.1.3. Descripcion del proceso

En este proceso se tratan cargas de alimentacion pesadas, como el
petréleo residual, coque de petréleo o asfalto. La nafta y el diésel son
alternativas. Ademas, el gas natural por su bajo costo y facilidad de

combustion es una opcién muy importante.

Para la combustidn se requiere oxigeno con una pureza de hasta 96
%, para procesar hidrocarburos pesados se requiere presiones de 40 bar
- 70 bar. Al ser un proceso no catalitico y exotérmico, no genera gastos

de energia en calentamiento y por ende en el consumo de combustible.

El oxigeno y el vapor son precalentados con el hidrocarburo e
ingresan al reactor mediante un quemador, donde el gas de sintesis sale

por los fondos del reactor y es rapidamente enfriado.

El flujo de proceso es lavado con agua para retirar el carbon, esta
mezcla acuosa se recicla al reactor. También es una opcion inyectar nafta
a la mezcla acuosa y favorecer su separacion en un decantador. El gas
de proceso ingresa al reactor de conversion de alta temperatura, para
generar hidrogeno adicional, asi optimizar la relacién vapor/carbono. Los
gases &cidos (H2S(g) y CO2(g)) aun presentes son retirados por

absorcion.

Al incrementar la presiéon disminuye la deposicién de carbono y la
relacion Oz /CHa(g) es de 0.55 a 0.65, esto sucede a aproximadamente
1350 °C, lo cual optimiza el proceso.

El reactor, tipo horno, es el componente principal de este proceso y

comprende:
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a) Un quemador, el cual se inyecta oxigeno junto con el gas. Si la
materia prima es pesada se debe precalentar y se inyecta vapor a
alta presion.

b) Seccion de recuperacion de calor, el gas de sintesis transfiere su
calor para generar vapor.

c) Seccion donde inicia la remocién de carbono y metales.
En la siguiente figura se muestra un diagrama de bloques del

proceso de Oxidacion Parcial. (Gunardson, 1998)

Figura 6. Diagrama de Bloques de Produccion de Hidrogeno mediante
Oxidacién Parcial
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Fuente: Air Liquide.

2.2.2. Reformado con Vapor (Steam Reforming)

2.2.2.1. Introduccién

Este proceso catalitico tiene la opcion de utilizar materias primas
como el metano, etano, Gas Licuado de Petroleo (GLP), nafta, jet fuel y
diésel. De esta manera, generar gas de sintesis (hidrogeno, diéxido de
carbono y monoxido de carbono), por reaccion con vapor y un catalizador

de Niquel.
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En sus inicios se desarrollaron catalizadores del grupo platino, para
procesar hidrocarburos ligeros y disminuir el contenido de azufre. En la
actualidad, los catalizadores toleran mayores concentraciones de azufre
para tratar cargas pesadas como la nafta y conseguir luego una pureza de
hidrogeno del 99%.

2.2.2.2. Quimica

Los hidrocarburos ligeros como el metano reaccionan con vapor para
generar hidrégeno aproximadamente a 815 °C en los tubos del horno del
reformado, segun la siguiente reaccion:

CHa(g) + H20) — 3 Hz(g) + CO(q)

Ademas, a altas temperaturas, se generan reacciones de craqueo y

del carbon con el vapor:

CHa(g) =) 2 Hz@g) + Cgs)
Cs) + H20) —) COqg) + Hz(g)

El carbono se puede acumular en el catalizador al mismo tiempo que
ocurren las reacciones de reformacion, pero se elimina cuando reaccionan
con el vapor (siempre en exceso). Sabemos que en los hidrocarburos
ligeros sucede el reformado a mayor velocidad. Sin embargo, en las
cadenas de alto peso molecular ocurre lo contrario y el carbono no se retira

con la rapidez necesaria, y podria generar puntos calientes.

Al optar procesar hidrocarburos pesados, es una opcion adicionar
materiales alcalinos (como en forma de potasa). Debido a que ellos,
promueven la reaccion vapor — carbon y mantienen el catalizador limpio.
De esta manera, evitar puntos calientes por presencia del coque y permitir

una entrega uniforme de calor en los tubos del catalizador.
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Al igual que en los procesos de oxidacion parcial, para incrementar
la cantidad de hidrogeno, se realiza la reaccion de conversion de

desplazamiento del gas con vapor de agua:

CO(g) + H20() —) CO2(g) + Hz(g)

2.2.2.3. Descripcion del Proceso

Este proceso se empez6 a utilizar alrededor de 1960, y se modernizé
en gran escala por la unidad de proceso PSA (Pressure Swing Adsortion,
Adsorcion por Oscilaciones de Presion) en los ochenta.

Las cargas de alimentacion son comprimidas y precalentadas.
Luego son tratadas en reactores de desulfurizaciéon, para reducir al
minimo el azufre y halégenos, asi conservar al catalizador de reformacion.
La impureza mas comun es Hz2S(g), y se separa mediante la reaccion con
ZnO. Es posible la presencia de azufre organico, por eso el hidrogeno
reciclado se recircula con la carga y se utiliza un catalizador de
hidrogenacion (usualmente Co/Mo), para convertirse a H2S(). Ademas,
para los cloruros luego de hidrogenar se hace reaccionar con adsorbente

de cloruros.

El vapor y la carga se precalientan y reaccionan en el horno de
reformado en los tubos rellenos con catalizador de Niquel, de esta manera
generar la mezcla de gases Hzg), CO(), CO2g) (gas de sintesis). En los
tubos, en la seccién radiante del horno de reformado (zona donde se
produce el calentamiento en los tubos por combustion del gas natural para

brindar el calor de reaccion).
La relacién vapor/carbono (H/C), es un factor esencial, ya que al

incrementar la presencia del vapor asegura la mayor conversion de

metano. El metano residual y el nitrogeno de la alimentacion transitaran
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en la planta sin ningn cambio, de esta manera la pureza del hidrégeno
disminuye. Por eso es vital garantizar una concentracion minima a la
salida el reformador, aumentar la temperatura si es necesario, para
obtener altas relaciones de vapor/carbono y prevenir la formacion de

coque en el catalizador.

En esencia en los procesos de reformacion, se hace muchos
esfuerzos para proteger el tiempo de vida util del catalizador. Sea por
cambios en la carga de alimentacion o la distribucidén de calor en los tubos

del reformador.

Para mayor entendimiento del proceso, se muestra el diagrama de

flujo del proceso: (Gunardson, 1998)

Figura 7. Diagrama de Flujo de Proceso de Reformado con vapor de Metano
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Process Steam Heat
Recovery
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Tail Gas
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Gas Co Shift Product
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Pre-Treatment BoilerFeed  PSA

Water
Recycle
Hydrogen .

Fuente. Air Liquide

En la tabla a continuacion se muestra la variacion de las principales
variables de operacion y composicion del gas producto segun el tipo de
carga a la unidad.
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Tabla 3. Composicién del Gas de Sintesis segun carga — Reformado con Vapor.

Tipo de Carga I\ggt.g&o Mgga(tjzo Prgg;ono Nafta
Temperatura de salida del horno (°C) 790 820 790 760
Presion de salida del horno (Bar Abs.) 21 32 21 16
Moles de vapor / carb6n de alimentacion 4 3.5 4 2.4

Composicién del gas producido (mol%)

Hidrégeno 77.45 69.3 73.73 63.7
Mondéxido de Carbono 12.4 9.7 13.3 12.9
Dioxido de Carbono 10.05 10.4 12.82 14.7
Metano 0.1 10.6 0.15 8.7
Vapor en el gas de salida 0.579 0.768 0.66 0.447

Fuente: Harold Gunardson—Industrial Gases Petrochemical Processing—1998

2.2.3. Proceso Auto térmico

2.2.3.1. Introducciéon

Es conocido como oxidacion parcial catalitica, pues posee similitud
con los parametros de SMR. Sin embargo, tiene dos diferencias
importantes: el catalizador no se encuentra en una construccion tubular y

el calor de reaccion es generado por la oxidacién parcial.

Algunas licenciadoras de proceso combinan ambas técnicas
mencionadas, para equilibrar la combustion con oxigeno y la
endotermicidad de las reacciones con vapor. Al salir del quemador los
gases mezclados con vapor entran al reactor a 950 °C y alrededor de 20
bar — 40 bar, con catalizador de Niquel. Este proceso requiere adicionar

nitrdgeno si se desea generar amoniaco.

2.2.3.2. Quimica

Estas son las reacciones que ocurren en la zona de combustion:
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CHa(g) + 1/2 O2() —) CO(g) + 2H2()
Ha2(g) + 1/2 O2() —) H20(v)
CO(g) + 1/2 O2() —) CO2()

Las reacciones con vapor en la zona de reformado son:
CHa(g) + H20) —) 3 Hz@g) + CO(g)
CO(g) + H20) =) COz2(g) + Hz(g)

De forma general para los hidrocarburos superiores:

CnHm + n/2 Oz(g) —) n CO() + M/2 Ha(g)

Es predecible la formacion de carbono en el catalizador, lo cual se

debe evitar, para mantener la conversion que se desea.

2.2.3.3. Descripcion del proceso

La materia prima utilizada en este proceso es basicamente Gas
Natural, GLP y nafta, los hidrocarburos pesados contienen muchos
productos sulfurados que no podriamos eliminar en este proceso y
envenenarian el catalizador. La presién de operacion fluctia entre 20 bar a
40 bar, si disminuye se producira hollin (coque). Que no se podria eliminar

por accion de vapor o un disefio del horno a baja presion.

Ocurren reacciones exotérmicas, por lo que la temperatura de
operacion oscila cerca de los 1000°C. En el proceso de oxidacion parcial
se tiene un mejor rendimiento a temperaturas menores de 1350°C por la
formacion de coque que se genera a elevadas temperaturas, sin embargo,
con el exceso de vapor se elimina. Existen reactores con una chaqueta de
agua, en la parte anular de la pared, de esta manera mantener la

temperatura y producir vapor a baja presion.
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Este proceso es para grandes capacidades de produccion, para que

el costo de producir O2(g) y la dimension de los equipos sean rentables.

En la siguiente figura se muestra un resumen de las principales
caracteristicas de los tres procesos de obtencidn de hidrogeno, revisados

en este capitulo. (Gunardson, 1998)

Figura 8. Procesos de Obtencion de Hidrogeno

STEAM METHANE REFORMER (SMR) AUTOTHERMAL REFORMER (ATR) PARTIAL OXIDATION (POX)
(Natural Gas or Other Light Hydeocarbons) (Mstural Gas or Other Gazacus Hydrocarboni] {All Feachstock - NG to Cosl)

Alr Oxygen

Sl = —f
: g B

Synthetic Gas (Syngas) Synthetic Gas (Syngas) Synthetic Gas (Syngas)
~70%v Hz, 15-40 Bar & ~B50°C ~B5%v Hz, 30-50 Bar & ~1000°C ~60%v H», 40-80 Bar & ~1400°C

—

Flue Gas

Fuente. International Energy Agency, 2017

2.3. Tecnologias Asociadas a la Produccién de Hidrogeno

Las tecnologias de obtencién de hidrégeno a partir de hidrocarburos
han sido ampliamente estudiadas, en ese sentido, en la actualidad existen
una serie de corporaciones licenciantes de procesos de produccion de
hidrégeno con amplia experiencia en esta tecnologia. Tal como se muestra
en la tabla N°4:
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Tabla 4. Licenciantes de tecnologias de Refomado con Vapor

Licenciante Proceso
LINDE
Uhde GmbH Reformacién con Vapor
HALDOR TOPSOE

Fuente: Elaboraciéon Propia

2.3.1. Produccion y purificacion de hidrégeno mediante el proceso de

Reformacion con Vapor- Linde AG

Se utiliza como carga al proceso, un flujo de hidrocarburos ligeros
gue puede ser desde Gas Natural hasta Nafta. La corriente de alimentacion
es enviada a la seccion de pretratamiento para separar el azufre y otros
componentes. En esta etapa los componentes azufrados se convierten en
H2S) y son removidos por el catalizador de ZnO. Segun la carga de

alimentacion esta etapa podria ser de mayor complejidad.

Luego de la desulfuracién, la corriente de proceso se mezcla con
vapor y se precalienta antes de ingresar al horno de reformado, donde tiene
lugar las reacciones en los tubos llenos de catalizador de Ni. Al ser una
reaccion endotérmica, se provee calor externamente por combustion (en
hornillas multiples), la cual emplea como combustible suplementario, gas
de purga proveniente de la unidad PSA. En el horno, el flujo de gas del
proceso Y la direccién de la llama del quemador se determinan de acuerdo
al disefio, para optimizar la transferencia de calor a lo largo del tubo y
minimizar los requerimientos del combustible. El calor de combustién es
aprovechado por una seccion de recuperacion de calor, por donde pasa el
gas de reformado para precalentar corrientes de proceso y asi maximizar

los rendimientos energéticos.
El gas de reformacion, que contiene Hz(g), CO(g), CO2(g) y una

cantidad residual de CHa(g), se enfria en una caldera para generar vapor.

Luego ingresa al reactor convertidor (CO Shift Converter), donde el CO(g)
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reacciona con el exceso de vapor para producir hidrogeno adicional. Debido
a que la reaccion es exotérmica el gas sale a una temperatura elevada, este

calor es recuperado a través de una caldera de agua desmineralizada.

El gas es enfriado y se envia a la unidad PSA de Linde, donde el
hidrogeno se separa del COzg), CHasg) y vapor residual. Esta unidad
consiste en recipientes rellenos de adsorbente, y se alterna la adsorcion y
la regeneracion. Debido a la adsorcion, los gases residuales son
capturados por el material adsorbente. El adsorbente en el recipiente se
regenera, y es despresurizado alternadamente, y se retira con el producto.
La corriente de purga de la unidad PSA es recuperada y enviada al

reformador como combustible.

En la siguiente figura se muestra el diagrama de bloques del proceso

de reformacion con vapor de agua, licenciada por LINDE.

Figura 9. Tecnologia Hidrogeno — Linde
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Fuente. (Linde)
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2.3.2. Generacion de hidrogeno mediante Reformacion con Vapor — Uhde
GmbH

Se pueden utilizar como corrientes de alimentacion: Gas Natural, Off

gas de refineria (gas residual), GLP y nafta ligera.

La materia prima es desulfurada, se mezcla con vapor y se convierte
en gas de sintesis en el reformador con catalizador de Niquel, a presiones
de 20 bar a 50 bar y temperatura de 800 °C a 950 °C. El reformador del
vapor de Uhde es de tipo top — fired, que tiene tubos hechos de aleaciones
de acero. La subsiguiente generacion de vapor a alta presion y la efectiva
transferencia de calor, generan un proceso de gran rentabilidad
optimizando el uso de energia. La conversion del mondxido de carbono
(CO), se da en un reactor de alta temperatura. Luego para obtener un
hidrogeno de alta pureza se envia hacia la unidad PSA.

Al final se obtienen como productos: Hidrogeno de gran pureza
(mayor a 99.9%), CO(), COz2g) y/o electricidad que puede producirse

también por separado como subproductos.
En la siguiente figura se muestra el diagrama de bloques del proceso

de reformacion con vapor de agua, licenciada por UHDE GMBH. (Uhde,
2003)
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Figura 10. Tecnologia de Hidrogeno — Uhde GmbH.
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2.3.3. Tecnologia de Reformacion con vapor (SMR, Steam Metane

Reforming) — Haldor Topsoe

Se puede utilizar como alimentacion a la unidad: Gas Natural, GLP,

Nafta, Off gas de refineria. Se tiene flexibilidad en la materia prima.

La carga de alimentacion es desulfurada y mezclada con vapor para
ingresar al prereformador. En el reformador ocurren las reacciones de SMR
(Horno tipo flujo de fuego de lado, Side Fire), luego para al reactor
Convertidor de CO, en el cual ocurre la reaccion de desplazamiento de

agua (Water Gas Shift, WGS).

El producto es purificado en la unidad PSA. El off gas es utilizado
como combustible en el reactor de SMR. Ademas, el exceso de calor en la
planta se utiliza eficientemente para la generacion de vapor y calor de

proceso.
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La SMR funciona a altas temperaturas, alrededor de 950°C, mientras
que los catalizadores brindan un bajo valor de la razon vapor / carbono.
Ambas condiciones son requeridas para un alto rendimiento energético y
bajo costo en la produccion de hidrégeno. Esta tecnologia es utilizada en

varias plantas industriales por todo el mundo.

En la siguiente figura se muestra el diagrama de bloques del proceso
de reformacién con vapor de agua, licenciada por HALDOR TOPSOE.

Figura 11. Tecnologia Reformacion de Metano con Vapor — Haldor Topsoe A/S.
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Fuente: Haldor Topsoe (2018)

2.4. Tecnologias de Purificacion del Hidrogeno

La salida del reactor de conversién contiene impurezas entre 10 —
25%, la cual comprende CO(g), CO2g) y CHa(g). Para poder reducirlas se ha

generado una serie de tecnologias de purificacion.
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En los afios 50, la purificacion consistié en remover el COzqg) por
absorcion con solventes y separacion por licuacion de CO(q) y CHa(g) a bajas
temperaturas. Después se cambid el proceso de licuefaccion por el de
metanacion (convierte los 6xidos de carb6n en CHa)).

Al empezar los 80 aparecié un nuevo sistema basado en la adsorcién
de moléculas de mayor tamafo que el Hzg) en una variedad de adsorbentes
(carbon activado, tamices moleculares, etc). Esta unidad se llama proceso
de purificacion por presion oscilante PSA, el cual reemplazé la absorcién

del COzq) y la metanacion.

La pureza del hidrogeno obtenido es vital para el objetivo del
proceso, por ello la eleccién en la técnica de purificaciéon es de gran
importancia. Método que se modifica, segun la composicién del flujo y
presiones. Usualmente, para una Optima eleccibn se considera los

siguientes factores:

« Costos (inversion y funcionamiento)
« Recuperacion de hidrégeno

« Pureza del producto

« Perfil de presion

« Confiabilidad probada

2.4.1. Absorcién en humedo (Lavado Liquido)

En este proceso, la corriente de hidrégeno, saliente del Convertidor
CO, se lava, con una solucion de una base débil, que pueden ser aminas o
carbonato de potasio, para eliminar el CO2. El CO2 en el gas reacciona en
forma reversible con el carbonato de potasio, y forma bicarbonato de

potasio.
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CO2 + K2CO3 + H,O ¢mmmd 2 KHCO3

Luego esta soluciébn de bicarbonato, en un regenerador, se
despresuriza y se arrastra con vapor, para eliminar el CO2. La corriente de
vapores del regenerador se enfria para condensar el agua. EI CO2 queda

disponible para recuperarlo, o se puede expulsar a la atmosfera.

2KHCOs — CO2 + K2CO3 + H20

El hidrogeno que sale de la seccion de eliminacion de CO:2 todavia
contiene un 0.5 % de CO y 0.1 % de CO:2 en volumen. Estos gases son
venenos del catalizador para la mayoria de las plantas consumidoras de
hidrogeno, por lo que se deben eliminar, hasta llegar a concentraciones

muy bajas. Eso se hace por metanacion, proceso inverso de la reformacion.

La pureza final tipica del hidrégeno es 97 % en volumen y las
impurezas restantes se encuentran formadas principalmente por metano y
nitrogeno. El contenido de 6xido de carbono es menor que 50 ppm en

volumen.

En la siguiente figura se puede observar el proceso de absorcion

quimica integrado a un reformado con vapor de agua.
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Figura 12. Purificacién de hidrégeno con absorcién liquida
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2.4.2. Absorcién Quimica (Tratamiento con Amina)

El sistema de absorcion Quimica con amina estd disefiado para
remover el CO2 del gas de sintesis. El sistema es altamente eficiente y de
operacion simple. Este sistema consiste principalmente de un absorbedor,
un regenerador e intercambiadores de calor. EI CO2 es removido por
contacto directo con una solucidn acuosa de amina. La solucion de amina

rica es regenerada con calentamiento.

La solucién de amina remueve el CO2 por absorcién quimica;
generalmente la amina utilizada es monoetanolamina (MEA).

Sin embargo, se presentan dos desventajas: En primer lugar, se
requiere de alta energia para la desorcion del COz2, y segundo, se forman

carbamatos los cuales son altamente corrosivos.

CO2 + 3H2NC2H4sOH == OHC2H4NCOO + 2H3NC2H4OH

Amina Carbamatos
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En algunas unidades la metil dietanolamina (MDEA) ha reemplazado
a la MEA. El enlace méas débil creado entre la amina y el COz, sin que se
formen carbamatos, hace que la regeneracion requiera menos energia y
gue la solucion de amina sea menos corrosiva. Después de enfriarse, el
gas de sintesis fluye al fondo del absorbedor de COz2. El contenido de COz2
del gas de proceso se elimina lavando con una solucién acuosa de amina
al 15-30%.

La solucion rica en amina que sale por la parte inferior del
absorbedor a 65 °C (149 °F), se calienta hasta 100 °C (212 °F) y se envia
a la parte superior del regenerador de amina donde se elimina el CO2 de la
solucion. La corriente de tope del regenerador (vapor de agua + CO3) fluye
al condensador, se enfria y la mayor parte del vapor de agua presente se
condensa. La corriente de vapor de CO:z se ventea a la atmésfera. La
eficiencia de desorcién de la regeneracion se puede medir por la carga de

COg2 residual. de la solucion amina pobre.

En la siguiente figura se puede observar el proceso de absorcion con

amina para la purificacion de gas rico en hidrégeno.
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Figura 13. Tratamiento con Amina
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2.4.3. Unidad PSA

Esta tecnologia se da a conocer entre los fines de los 70 y a mitad
de los 80, es el proceso mas utilizado debido a que genera un hidrégeno
de alta pureza mediante la operacion de adsorcion. A veces no es
necesario, por la poca presencia de CO(g), el convertidor a baja temperatura
seria suficiente. Es un proceso de purificacién ciclica que utiliza cama de
adsorbentes sdlidos para eliminar impurezas (CO(y), CO2@g) Y CHa() de la
corriente de gas. La regeneracidon de las camas se consigue mediante la
despresurizacion y purgado de las camas a baja presion. Este principio
comprende un ciclo constante de cuatro fases sucesivas: adsorcion,

despresurizacion, purga de baja presion y re-compresion.

Es decir, la adsorcion por oscilacion de presion o de diferencia de
presion, utilizan lechos sélidos adsorbentes para separar las impurezas de
una corriente de alta pureza de hidrégeno a alta presién y una corriente de
gas de cola (off gas, la cual contiene impurezas y algo de hidrégeno) que

suele formar parte del combustible del reformador. Los lechos son
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regenerados, despresurizados y purgados perdiéndose parte del hidrégeno

(alrededor del 10 a 20%) en el gas de cola.

El costo del sistema tiene el sentido inverso que su capacidad. Por
lo tanto, el proceso de purificacion PSA tiene una gran rentabilidad, pues
con bajo costo podria utilizar grandes capacidades. Ademas, el porcentaje
de recuperacion de hidrogeno en una unidad PSA esta en el rango de 80 a
90%, con una pureza de producto generalmente de 99.9% en volumen.

Al utilizar el gas de cola en el reformador, tenemos un mejor control
en el quemador pues este es mas dificil de quemar. Cuando se incrementa
la temperatura del reformador la reaccién de reformacién se desplaza, y se
genera mayor cantidad de hidrogeno y menor metano, a la salida del
reformador. Entonces tendremos una menor cantidad de metano en el gas

de cola.

Figura 14. Unidad de Purificacién de Hidrégeno (PSA)
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2.4.4. Membranas

En estas unidades se separan los gases aprovechando la diferencia
en las velocidades de difusion a través de membranas. Estas membranas
son de poliamida o polisulfona, los gases que se difunden mas rapido
(como el hidrégeno) son la corriente de permeado y estan disponibles a alta
presion. Los gases mas lentos forman la fase no permeada y salen de la

unidad a una presion cercana a la de alimentacion.

Las unidades de membrana no contienen partes moviles ni valvulas
de cambio y poseen una gran fiabilidad potencial. La principal amenaza se
debe a componentes en el gas (como los arométicos) que dafian a las
membranas o por liquidos que las tapan.

Las membranas se fabrican en modulos relativamente pequefios;
para mayores capacidades se agregan mas modulos. Por ello, el costo
varia en forma lineal con la capacidad, lo que las hace competitivas a bajas

capacidades.

El disefio de los sistemas de membrana implica una negociacion
entre la caida de presion (o velocidad de difusién) y superficie, asi como
entre pureza de producto y recuperacion. Al aumentar la superficie,
aumenta la recuperacion de los componentes; sin embargo, se recuperan
mas de los componentes lentos, lo cual disminuye la pureza. Al operarlas
con paros se cambia la relacion entre la velocidad de difusion y la superficie;
los médulos se pueden sacar de servicio para mantener constantes las

condiciones.
A continuacion, en la siguiente tabla, se muestra la comparacion

entre los diferentes procesos de purificacion de hidrégeno tratados en esta

seccion:
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Tabla 5. Comparacion de Procesos de Purificacion de Hidrégeno
Hidrégeno
Proceso Material/ | Presiéon | Temperatura c racion (% —
Producto (bar) C) oncentracion (%) | Recuperacion
Carga | Producto (%)
Absorcion | Solventes | 14 154 | Ambiente 60-90 80-95 90-95
Fisica Organicos
Carbonatos 5-30 60 - 110 <85 98 > 95
Absorcién
Quimica
Aminas 3-20 >15 <85 98 > 95
PSA Adsorbentes | 20-150 Ambiente 60-90 >99.9 70-90
Membranas | - oiamida/ | 5, 50 <100 70-95 | 85-99 85 - 95
Polisulfona
Fuente: Itsuki Uehara (2009)




2.5. Catalizadores utilizados en el proceso de Reformado con
Vapor licenciado por Haldor Topsoe

Los Catalizadores utilizados en el proceso de reformado con vapor de agua

para la obtencidon de hidrogeno a partir de una carga de hidrocarburos, estan

resumidas en la siguiente tabla:

Tabla 6. Catalizadores utilizados en la unidad PHP

SECCION CATALIZADOR FUNCION COMPOSICION FORMA
Trioxido de
molibdeno con Anillos
TK-709 soporte de 3/16”
) alimina
Hidrodes-
metalizacion Triéxido de
molibdeno y .
TK-711 oxido de nickel | ANilos
1/8
con soporte de
alimina
Desulfurizacion -
Oxido de
cobalto - Pellets
TK-240 Hidrogenaciéon | molibdeno con | Tetratubulares
soporte de 2.5 mm
alimina
Absorcién de - Extrudados
HTZ-51 Oxido de Zinc cilindricos
H2>S
4 mm
Pre- Oxido de Cilindros
conversion de Aluminio-Niquel perforados
AR-401 HCs desde
as natural a con_soporte de 4.5x4.5 mm
9 espinela Al-Mg (07 huecos)
nafta.
Reformado con
Vapor
Oxido de Cilindros
R-87R Reformaciéon | Aluminio-Niquel perforados
HEAT-X de metano con soporte de 16x8 mm (07
espinela Al-Mg huecos)
Conversion de SK-501 Conversioén de Oxido de Cilindros
CcO FLEX™ COacCO2 Aluminio-Zinc 6X6 mm

Fuente: PETROPERU y elaboracién propia




CAPITULO 1ll: DESARROLLO DEL TRABAJO DE
INVESTIGACION

3.1. Secciones Importantes de la planta de produccién y purificacion
(PHP)

El proceso esta disefiado para producir hasta 61 336 Nm3h de
hidrégeno mediante el reformado de gas natural, gas de refineria, butano o
nafta como fuentes de hidrocarburo, con vapor de agua; y la recuperacion
del hidrogeno de corrientes residuales ricas en el mismo, producidas en la
refineria, las cuales se combinan con el gas de sintesis producido en la
seccién de reformado. Esta mezcla luego es enviada la unidad de adsorcién
de presion oscilante — PSA para su purificacion, y de esta manera obtener

un hidrégeno con 99.5% de pureza. Tal como se muestra en la figura 15.

Figura 15. Esquema General de la planta de produccion y purificacion de
hidrégeno.

H2 reciclo
DMDS

Vapor de

Seccion de Alta Presion

[ , Seccion de a3
-@»‘ DSecclon de Reformado L Conversién

esulfurizacion

con vapor de CO
Butano »> . ["] Gas Rico en
Condensado Hidrégeno
Nafta Liviana de Proceso @
Hidrotratada Seccién de () Generacion de Vapor
I Recibo de .
¢ Seccion de P
Alimentacion Hidrogeno
Gas Natural @ Enfriamiento Purificacion p,odﬁcto
de Hidrogeno
Gas Combustible
de Refineria OFF Gas

Fuente: PETROPERU y elaboracion propia.

En el esquema se muestra la planta de produccion y purificacion de
hidrégeno (PHP) que consta de las siguientes secciones:
¢ Recibo de alimentacién (Butano, Nafta, Gas Natural y Gas Combustible

de la Refineria)
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e Desulfurizaciéon
e Reformado con Vapor
e Conversion de CO

e Purificacién de Hidrogeno (PSA)

A continuacion, se presenta una breve descripcion de cada una de

ellas:

3.1.1. Recibo de Alimentacion

En esta seccion, ingresan las diferentes corrientes de alimentacion a

la planta, las cuales se muestran en la tabla 7:

Tabla 7. Corrientes de Alimentacion a Unidad de Produccién de Hidrégeno

Corrientes de Alimentacién

Gas Natural Ambos se comprimen hasta 38 kg/cm?g
Gas Combustible de Refineria (presion requerida para el proceso).
Nafta Se recibe en el tambor de carga, desde

donde se bombea a 47 kg/cm?g

Es recibido directamente en la descarga
Butano

de las bombas de nafta.

Fuente: PETROPERU y elaboracion propia.

Aguas arriba del tren de precalentamiento, la carga es mezclada con
hidrégeno de reciclo proveniente de la linea de hidrégeno producto de la
Unidad de Purificacion - PSA, previamente comprimido hasta una presion
de 39 kg/cm?g en el compresor de gas de reciclo.

La mezcla carga/H2 es vaporizada y calentada sucesivamente antes
de ser enviada a la seccidn de desulfurizacion, como se muestra en la figura
16.
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Figura 16. Seccion de Recibo de Alimentacion.
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3.1.2. Desulfurizacion

3.1.2.1. Seccion de Hidrogenacion

En esta seccion, los compuestos azufrados organicos presentes en
las corrientes de entrada a la planta (corrientes con un maximo contenido
de azufre de 50 ppm (w/w)), son convertidos a H2S por medio de un proceso
de hidrogenacion, en el Reactor de Hidrogenacion.

El propdsito es eliminar los compuestos de azufre presentes en la
carga que envenenan el catalizador de reformado, para lo cual se realiza
un proceso de hidrotratamiento de la carga con hidrogeno de reciclo (o con
hidrogeno externo que se provee sobre todo durante el arranque) en
presencia de catalizadores de 6xidos de cobalto/molibdeno, y 6xido de zinc
(TK-709/TK-711/TK-240).
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En el reactor de Hidrogenacion suceden las siguientes reacciones de

desulfurizacion:

R-S-H + H2 == R-H+H:S
R1-S-S-R2+ 3 Hz ==  RI1-H+R2-H+2H:S
R1-S-R2+2H2 ™=  RI1-H+R2-H+H:S
(CH)4S + 4 Ha ==  CsHio + H2S

COS + H: ==) CO+H:S

CO + 3 Hz ==  CHa+ H20
CO2+4H> —) CHs + 2 H20

Donde R1 y R2 representan radicales de hidrocarburos.

En paralelo con las reacciones de hidrogenacion, sobre el catalizador
de cobalto-molibdeno suceden también reacciones colaterales de
saturacion de olefinas, las cuales incrementan la demanda de hidrogeno y
por su caracter exotérmico, generan incremento en la temperatura de los

lechos del catalizador.

CnHon + H2 = CnHzn+2
CnHn + H2 —) CnHa2n+2

Para evitar la desactivacion del catalizador del reactor de pre-
reformado por efecto de una pobre conversion de los compuestos organicos
de azufre en la seccion de desulfurizacion, se debe proveer un exceso de

hidrogeno a la carga.

Para mantener la actividad del catalizador, asi como reducir la
posibilidad de ocurrencia de reacciones laterales, es esencial mantener el
catalizador en su estado reducido. Para ello, se requiere mantener un
contenido de azufre en la carga de 2-3 ppm; ya que por debajo de este

rango se generara un proceso de despojo del azufre del catalizador y un

57



riesgo de hidrocraqueo. Por tal motivo, se dispone de un paquete de
inyeccion de azufre en la forma de dimetildisulfuro (DMDS), el cual inyecta

el quimico a la carga antes de la entrada al reactor.

3.1.2.2. Absorcion de H2S

El gas de proceso resultante del proceso de hidrogenacion es enviado
a unos reactores de absorcion de Hz2S con catalizadores de oxido de zinc
(HTZ-51), en donde se lleva a cabo la absorcién quimica del H2S, con la
finalidad de obtener una corriente gaseosa con un contenido menor a 0.05
ppm (w/w) de dicho compuesto.

La absorcion del H2S se produce mediante las siguientes reacciones:

ZnO + H2S =) 7nS +H::0
Zn0O+COS 4@ 7nS+CO2

En paralelo, se presenta la produccion de agua mediante la

siguiente reaccion:

CO2+ H2 ém) CO+H20

Para obtener la mayor efectividad en la absorcion de H:S, la
temperatura de entrada a los reactores se debe mantener alrededor de
360°C.

En la siguiente figura se muestra un diagrama de la seccion de

Desulfurizacion.
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Figura 17. Seccion de Desulfurizacion
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Fuente: PETROPERU

3.1.3. Reformado

El gas de proceso a la salida de la seccion de desulfurizacion es
mezclado con vapor sobre-calentado para ser alimentado a la seccion de
reformado. La mezcla reacciona sobre catalizadores de niquel en dos
etapas; inicialmente, en el Reactor Adiabatico de Pre-reformado y luego en

el Horno de Reformado.

En el Reactor Adiabatico de Pre-reformado, se obtiene: mondxido de

carbono (CO), diéxido de carbono (CO2), hidrégeno (Hz2), y metano (CHa).

Seguidamente esta mezcla ingresa al Horno Reformador, en donde
se lleva a cabo el reformado del metano. En esta seccion se busca liberar
el hidrogeno presente en las moléculas de hidrocarburo utilizando el vapor

de agua como fuente de oxigeno para producir CO y COs:.
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Las reacciones de reformado que tienen lugar en esta seccion son las

siguientes:
CnHm + nH:O =) nCO + (n+m/2) Hz - Energia
CO+3H:> L —] CH4 + H20 + Energia
CO + H20 o CO2 + H2 + Energia

La primera reaccion es endotérmica en tanto que las dos ultimas son

exotérmicas.

En la siguiente figura se muestra un diagrama de la seccién de
Reformado.

Figura 18. Seccion de Reformado
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de Proceso - Agua de Tambor
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Fuente: PETROPERU

3.1.4. Conversion de CO

En esta seccion, el monéxido de carbono (CO) presente en la

corriente de salida del horno de reformado, es convertido a diéxido de
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carbono (COz2) en el Reactor de Conversion, para luego ser enviado a la

unidad de purificacion de hidrégeno (PSA) para su remocion.

En el convertidor de CO, es donde tiene lugar la reaccion:

CO + H:0n) == CO2 + H2 + Energia

El equilibrio se desplaza hacia la derecha a bajas temperaturas y alta
concentracion de vapor. Sin embargo, la velocidad de reaccién es
favorecida a mayor temperatura, y altas tasas de vapor conducen a mayor
velocidad espacial y menor tiempo de contacto con el catalizador,
afectando la eficiencia de reaccion. La maxima conversion, que se refleja
en el maximo incremento de temperatura a través del lecho de catalizador,
es obtenida a una temperatura 6ptima, la cual depende de la actividad real

del catalizador en cada momento.

El convertidor de CO esta cargado con un lecho de catalizador SK-
501 FlexTM, el cual tiene una formulacion basada en zinc y aluminio. El
catalizador es libre de cromo, lo que significa una mejora en los estandares
ambientales y de seguridad a las personas. El catalizador es muy sensible
a las sales, que pueden introducirse con el vapor. Concentraciones de
Cloro (Cl2) de menos de 10 ppm vol. en el gas de alimentacién no tendran
ningun efecto en la actividad del catalizador; asi como el mismo no esta

influenciado por las cantidades de azufre presentes en la planta.

Ademas, en este proceso, se aprovecha el calor de los gases de
proceso para generar vapor y precalentar el agua de calderas antes de
entrar a la unidad de purificacion. Tal como se muestra en la siguiente

figura:
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Figura 19. Seccion de Conversién CO
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Fuente: PETROPERU

3.1.5. Unidad de Purificacion de Hidroégeno (PSA)

La corriente de proceso proveniente de la seccion de conversion de
CO es mezclada con una corriente rica en hidrégeno proveniente de la
refineria, esta mezcla se envia a la unidad PSA, en la cual se adsorben las
impurezas de la corriente de hidrégeno en el ciclo de alta presién y libera
el material adsorbido en el ciclo de baja presion, permitiendo que mediante

esta liberacion el material adsorbente se regenere.

La unidad PSA utiliza un sistema de ocho (8) lechos adsorbentes que
operan en ciclos alternativos de adsorcion y regeneracion (desorcion), lo
que permite tener un flujo continuo de hidrégeno producto y gas residual

(off gas). Un ciclo de operacion se compone de las siguientes fases:

e Adsorcion / produccién
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e Despresurizacion / regeneracion

e Represurizacion

Durante la fase de adsorcion, las impurezas presentes en el gas
alimentado son selectivamente retenidas en el adsorbente, mientras el
hidrogeno continta el flujo ascendente a través del lecho hasta salir por la

parte superior del mismo con la pureza requerida.

El gas residual (off gas) producido es enviado como gas combustible
al horno de reformado. El exceso de gas residual se envia a los limites de
bateria de la Planta, para su uso en el sistema de gas combustible de

refineria.

El hidrégeno producto sera de 41.9 MMSCFD (46,773 Nm?%h) y es
entregado en limite de bateria a 38 °C y 20 kg/cm?g, una parte es utilizado
como reciclo hacia la seccién de desulfurizacion, aguas arriba del
precalentador/vaporizador. En la figura 14 se encuentra el diagrama de flujo
de la PSA. (Manual de la unidad de Produccién de Hidrogeno PHP-PSA , 2020)

3.2. Cronologia de la puesta en marcha

Los pasos para el arranque de la Unidad son los siguientes:

Carga de Catalizador en Horno Reformador
Llenado de los sistemas de agua de calderas y generacion de vapor.

Arranque de la seccion de desulfurizacion.

w0 N PE

Calentamiento de la seccion de reformado con circulacion de
nitrégeno.

Introduccién de vapor/Ha.

6. Introduccidén de gas natural y Estabilizacion de la operacion a 30-
50% de carga.
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7. Arranque de la Unidad de Purificacion de H2 de presion oscilante,
PSA.

En la figura 20 se observa un diagrama de bloques de la cronologia

de puesta en marca de la PHP

Figura 20. Cronologia de Puesta en Marcha de PHP
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Fuente: Manual de PETROPERU, 2020 y Elaboracién Propia

3.2.1. Carga de Catalizador en Horno Reformado

El horno dispone de una unica fila de 115 tubos, cada uno
consistente en dos tubos conceéntricos, uno dentro de otro. El volumen
anular esta cargado con 10.82 m?3 de catalizador R-87 HEAT-X (cilindros
perforados de 16 x 8 mm).

El gas de proceso entra al distribuidor superior del horno y es dirigido
hacia los tubos a través de las “horquillas”; fluye hacia abajo por el espacio
anular entre los tubos a traves del lecho de catalizador. Al dejar el lecho, el

gas ingresa al tubo interno y fluye hacia arriba, intercambiando calor con la
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mezcla en reaccion que fluye hacia abajo en el espacio anular. Los
productos de la reaccién salen por la parte superior del tubo interno hacia
el colector de salida del horno. El patrén de combustién del horno debe
ajustarse para mantener una temperatura constante en el gas a la salida

del lecho de catalizador de aproximadamente 880 °C.

El horno dispone de 150 quemadores dispuestos en 5 filas a cada
lado de la camara de combustion, para facilitar el control del perfil de
temperatura en toda la longitud de los tubos. El arreglo de los tubos y de
las ventanillas de inspeccion en las paredes del horno permite la inspeccion
visual de los tubos externos durante la operacién. Los gases de combustion
fluyen verticalmente hasta la salida en la parte superior de la camara
radiante. La temperatura de los gases a la salida oscila entre 1030 °C —
1065 °C.

A continuacion, en la figura 21 se puede observar la disposicién del

catalizador de reformado dentro de los tubos del horno.

Figura 21. Tubo de Horno Reformador
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3.2.1.1. Inspeccién Preliminar

Antes de iniciar la carga de los catalizadores se debe verificar que el
espacio anular en los tubos del horno esté libre de obstrucciones y que hay
paso libre a través de los orificios de distribucién en el fondo de los tubos.
Para este propoésito se debe adelantar una prueba de caida de presion en
cada tubo. Desviaciones mayores a 5% del promedio indicaran algun tipo

de obstruccion en el area de flujo.

En caso de que se detecte obstruccion en el espacio anular de un
tubo, deberd adelantarse una limpieza manual con un trapo o baqueta
atado en la punta de un eje suficientemente largo para cubrir la longitud del
tubo.

Es absolutamente critico prevenir la caida de objetos dentro de los
tubos del horno, ya que puede ser extremadamente dificil su retiro. En
consecuencia, el personal asignado a cualquier trabajo en la parte superior
del horno, cuando los tubos estan abiertos, no debe llevar elementos que

puedan caer tales como herramientas, lapices, etc.

Todos los tubos del horno deben ser limpiados mediante vacio y
luego soplados con aire o nitrégeno para remover cualquier residuo de
soldadura, polvo o agua que pueda haberse asentado en el fondo. Este

proceso se puede adelantar con una aspiradora industrial capaz de

mantener un vacio de 1000 mm WC a un flujo de aire de 300 Nm3/h.

3.2.1.2. Procedimiento de Carga

Los tubos del horno son cargados con catalizador R-87 HEAT-X.
Durante todas las operaciones de carga debe asegurarse que el catalizador

se mantenga seco Yy libre de contaminacion.
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A. Preparacion para la carga del catalizador

AUn si se ha tenido un manejo cuidadoso del catalizador durante el
transporte, este puede contener pequefias cantidades de polvo y finos que

deben ser removidos antes de la carga.

El polvo y finos de catalizador normalmente se concentran en el
fondo de los tambores, por lo que normalmente solo es necesario
removerlos en el tltimo 10% de cada tambor. Para este propdsito, cuando
el tambor esté llegando al nivel del 10% se saca la bolsa de polietileno y se
vierte el contenido cuidadosamente en baldes, dejando el polvo y finos en la
bolsa.

Si se considera que la totalidad del catalizador debe ser clasificada
para eliminar el polvo y los finos, el método mas practico es pasar todo el
catalizador a través de un tamiz inclinado. El tamafio del tamiz debera ser
aproximadamente la mitad del tamafio de las particulas enteras. El mesh

recomendado para un catalizador de 16 x 8 mm es de 5-6 mm.

Se deben cortar mangueras flexibles de 10,2 m de longitud. Las

mangueras deben asegurarse al embudo de carga.
Todo el personal asignado a la operacion de carga de catalizador
debera utilizar filtros respiratorios para polvos, y guantes. Ademas de los

riesgos a la salud, cualquier contaminacién con grasa, pintura o aun sudor

puede ser perjudicial para la vida de los tubos y del catalizador.

B. Medicién de presién diferencial en los tubos

En la siguiente figura, se muestra un esquema del dispositivo de

medicion de presion diferencial para las pruebas en los tubos del horno.
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Figura 22. Dispositivo para medicion de Presion Diferencial en los
tubos del horno de reformado
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(Fuente: Haldor Topsge)

El arreglo es conectado en la boca superior de cada tubo mediante
un tapdén de caucho de tal manera que se asegure que no hay fugas. Aguas
arriba de la platina de orificio se conecta una facilidad de suministro de
nitrégeno con valvula para el ajuste de la presion de prueba. Durante la
prueba se debe mantener una presién de nitrdgeno aguas arriba del orificio
de 5 kg/cm2g. La caida de presion a través de cada tubo es medida en el

indicador de presion aguas debajo de la platina de orificio.

Una vez concluida la prueba y desmontada la facilidad, el tubo
central debe ser protegido con cinta para evitar caida accidental de
catalizador en su interior durante el cargue.

C. Altura de los tubos

Previo al inicio de la carga del catalizador se debe medir y registrar la

altura inicial de los tubos del horno. Para este propdsito se utiliza una cinta
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de medicion con plomada en la punta, la cual se deja descender por el

espacio anular entre los dos tubos.

D. Carga de catalizador

El desempefio del horno de reformado durante la operacién normal
es sensible a la calidad de los trabajos de la carga del catalizador. A efectos
de garantizar una distribuciéon uniforme del flujo en el equipo, en la
operacion de carga de catalizador debe asegurarse un diferencial de
presion (DP) uniforme a través de los tubos de catalizador, para lo cual, una
vez cargados los tubos, debe repetirse la mediciébn de DP. La maxima

variacion permitida con respecto al DP promedio es de +10%.

Para la carga del catalizador se dispone de un embudo conectado a
una manguera, la cual se introduce en el espacio anular entre los tubos del
horno. El catalizador se vierte en el embudo y cae a través de la manguera;
las paredes de la manguera amortiguan la caida evitando dafio del
catalizador durante la operacion.

Es importante regular la cantidad de catalizador alimentada al
embudo para evitar taponamiento de la manguera y pérdida de tiempo en
el proceso de carga. En caso de que esto suceda, se debe sacudir la

manguera para facilitar la salida del catalizador atrapado en su interior.

Para optimizar la operacion de carga se debe permitir que el
catalizador caiga libremente sobre el lecho a una distancia entre 1— 1.3 m.
Sin embargo, no se debe exceder este rango para no causar dafio
mecanico a las particulas de catalizador. Para este propadsito, al inicio de la
carga se utiliza una manguera de 10,2 m, la cual se va cortando a medida

gue avanza la carga, hasta una longitud final aproximada de 1 m.

Para la carga de los primeros 0.5 m de catalizador, se introduce la
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manguera de 10.2 m en el tubo No. 1 de tal manera que sobresalga no mas
de 100 mm sobre la parte superior del tubo. Se vierten 0.5 kg de catalizador
en el embudo y se permite que desciendan por la manguera. Se debe
sacudir la manguera para evitar el taponamiento, y halarla en pequefios
pasos para permitir un espacio de caida libre del catalizador de no mas de
0,5 m. Una vez que se han halado 0,5 m de manguera, se habran cargado
los 0,5 kg iniciales. En este momento se saca la manguera del tubo y se
procede con el tubo No. 2. Este procedimiento se repite con todos los tubos
hasta que se haya completado la carga de los 5 kg iniciales en cada uno de

los tubos del horno.

Una vez completado la carga de los 5 kg iniciales en todos los tubos
del horno se debe medir y registrar el nivel de catalizador. Una variacion
relevante respecto a la altura promedio indicara que el procedimiento de

carga no ha sido adecuado.

Es importante llevar un registro de los tubos cargados a efectos de

evitar errores en el proceso de carga de catalizador.

Para continuar con el proceso de carga de catalizador, se recortal m
de la manguera y se repite la operacion de cargue en cada tubo,
alimentando 10 kg de catalizador al embudo, y halando la manguera en
pasos de aproximadamente 25 cm (corresponden al 25% de los 10 kg de
catalizador aproximadamente), que permitan una caida libre del catalizador
sobre el lecho no mayor a 1,3 m. Nuevamente se registra el nivel de

catalizador en el tubo al final de la carga de los 10 kg de esta fase.

La operacion contintia recortando cada vez 1 m de manguera hasta
alcanzar una longitud final aproximada de 1 m. Al final de la carga, los
tubos estaran llenos a un nivel aproximado de 10,7 my con una densidad

aproximada de 0.95 — 1.0 kg/litro.
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Una vez terminada la carga del catalizador se deben realizar las
pruebas de caida de presion a cada tubo cargado. Lo ideal es que la
desviacion en la caida de presion de cada tubo esté en el rango de 5%, y

la méxima desviacion no deberé superar £10%.

Por ultimo, después de verificar la caida de presion en los tubos se
sopla nitrdgeno o aire seco a través de todos los tubos de catalizador para
eliminar el polvo creado durante el proceso de carga.

3.2.2. Llenado de los sistemas de agua de calderas y generacion de

vapor

Previo al arranque, se debe hacer nivel con agua de calderas hasta

el rango normal de operacion (50%).

e Antes de iniciar el llenado con agua de caldera, se debe abrir el venteo
del tambor de vapor.

e Una vez se inicie el llenado, se debe poner en servicio el paquete de
inyeccion de fosfato para mantener un pH de 10-11 en el tambor. La
concentracion de fosfato en el agua de calderas no debe exceder los
15 ppm.

e Alinicio, el vapor sobrecalentado utilizado en la unidad sera importado
del cabezal de vapor de alta presion de la Refineria.

Los siguientes pasos se deben tener en cuenta una vez, se inicie el

calentamiento de la unidad y por consiguiente la generacion de vapor.
e Al inicio, se deben mantener cerradas las valvulas que comunican al

tambor de vapor, con el cabezal de vapor de alta presion. El control de

presién en el tambor se hace venteando a la atmaosfera.
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El vapor que se empiece a producir en las calderas de recuperacion de
calor sera venteado a la atmdsfera, para permitir la eliminacion del

oxigeno que pueda estar presente en el sistema.

Para iniciar la presurizacion del sistema, se debe habilitar el venteo
ubicado en el cabezal de vapor sobrecalentado de alta presion y cerrar
el venteo del tambor. Tener en cuenta que, hasta este momento,
continda aislado el cabezal de vapor del tambor con el cabezal de vapor

importado de refineria.

Poner en servicio el sistema de purgas continuas del tambor de vapor,
con control automatico de nivel. Previamente, asegurar que el suministro
de agua de enfriamiento al enfriador de las purgas continua e

intermitente hacia el sistema de drenaje esté en servicio.

Cuando la presion en el sistema esté al nivel de la presion de operacion,
iniciar la exportacion de vapor saturado hacia el cabezal. En caso de baja
demanda de vapor, ir cerrando de manera gradual la importacion. El

exceso de vapor sera venteado a la atmésfera.

Se pone en servicio la estacibn de atemperacion del vapor
sobrecalentado y se activa el control automéatico de presion (set) en 46.5
kg/cm?g hacia el cabezal de vapor, cerrando totalmente el venteo. La

temperatura del vapor sobrecalentado de alta es de 425 °C.

En la figura 23, se muestra la configuracion del sistema de

generacion de vapor de alta presion, siendo el Tambor de Vapor el

recipiente que se encarga de distribuir el agua de calderos hacia las

calderetas y calderos; y recibir el vapor saturado de alta presion (HP)

generado en estos, para luego ser enviado a la zona de sobrecalentamiento

con gases de combustién del horno reformador.
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Figura 23. Sistema de Generacién de Vapor
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3.2.3. Arranque de la Seccion de Hidrodesulfurizacion

Los catalizadores de hidrodesulfurizacion TK-709, TK-711y TK-240,

ver tabla 6, son recibidos en la planta en estado oxidado. Antes de iniciar

el calentamiento, para un arranque inicial o después de un cambio de

catalizador, se realiza un proceso de activacién de los catalizadores del

reactor de hidrogenacion mediante la adicion controlada de azufre.

La seccidon de hidrodesulfurizacion se aisla de

reformado, durante esta etapa.

la seccion de
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Asi mismo, se considera que se ha realizado de manera exitosa el
comisionado y arranque de los siguientes equipos; y estan listos para la

puesta en marcha de la unidad.

e Compresor de gas de Reciclo.

e Paquete de botellas de hidrégeno.

e Compresor de gas de alimentacion.

e Aeroenfriador, salida de absorbedores.
e Reactor de Hidrogenacion.

e Reactores de Absorcion de H2S.

3.2.3.1. Pre-sulfurizaciéon del catalizador

La pre-sulfurizacion del catalizador se realiza con circulacion de gas
natural y adicion de dimetildisulfuro (DMDS) como fuente de azufre. Es
importante garantizar que el gas circulante no contenga olefinas para evitar
el riesgo de formacion de gomas en el catalizador no activado.

La seccion se purga con nitrégeno mediante ciclos de presurizacion
— despresurizacion hasta que la concentracion de oxigeno sea inferior a
0,5%vol. Cuando se alcance la concentracion de oxigeno deseada, se
presuriza el sistema con gas natural y se establece un circuito de circulaciéon

como se muestra en la siguiente figura.
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Figura 24. Circuito de circulacion con Gas Natural
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e Se pone en servicio el compresor de gas natural de arranque para
establecer una tasa de circulacién de gas natural a través del sistema de

desulfurizacién, tal como se muestra en la figura anterior.

Tabla 8. Condiciones de Compresor de Arrangue

Equipo Fluido Flujo Presion

Compresor de arranque Gas Natural 8500 Nm?3/h 5 kg/cm?g
Fuente: Manual de PETROPERU, 2020

e Se admite vapor al lado tubos de los intercambiadores que precalientan
la alimentacién al reactor, venteando el vapor de salida hacia la
atmosfera, en ese momento se inicia el calentamiento de los lechos del
reactor de hidrogenacion a una tasa de 50°C/h hasta 200 — 225°C.

¢ Durante el calentamiento de los lechos, el catalizador se seca, y el agua

retirada se drena en el tambor de separacién (knock-out drum) del

compresor de gas natural.
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Una vez que la temperatura de los lechos alcance los 225°C, y no
se observe mas acumulacion de agua en el tambor de separacion
del compresor, se inicia la admisién de hidrégeno desde el paquete

de botellas de hidrégeno, a una relaciéon de 0,03 Nm? Ha/ kg carga.

Junto con el ingreso de hidrégeno, se inicia la inyeccion de soluciéon
de dimetildisulfuro (DMDS) a una concentracion de 1%w con

respecto a la carga. EI DMDS total a ser adicionado es de 620 kg.

Durante la pre-sulfurizacion se debe incrementar la temperatura de
entrada al reactor a razén de 15°C/h hasta alcanzar los 300°C, y
mantenerla en este nivel hasta que se haya completado una adicion
de DMDS de 400 kg.

Las reacciones de activacion de los catalizadores en el reactor son

exotérmicas, por lo que se podria observar un incremento en las

temperaturas de los lechos del reactor. No se debe permitir que esta

temperatura supere los 300°C durante el proceso de pre-sulfurizacion del

catalizador.

Reaccion Descomposicion del DMDS:

CHz-S- CHz+ 3 H2 ﬂ 2 H2S + 2 CHa

Reacciones de Pre-sulfurizaciéon de los catalizadores:

MoOs + 2 Hz2S + H> — MoSz + 3 H20
9 CoO + 8 H2S + H2 D— Co9Ssg + 9 H20

Cuando la adicion de DMDS alcance 400 kg, la tasa de inyeccion se
debe reducir a 0,009 m%h y el rate de calentamiento del reactor se

incrementa a 25°C/h hasta alcanzar los 350°C.
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e Durante la ultima fase de calentamiento, cada 30 min deben tomarse
muestras para analizar concentracion de HzS en la salida del reactor.
Cuando se observe un incremento en la concentracion de H2S en el
gas que va hacia los Absorbedores de Azufre, se considera que la
presulfurizacion ha sido completada, y las condiciones de operacion
de la seccion pueden ser ajustadas a los requerimientos de la
seccion de reformado. La concentracion de azufre debe serde 2 -5

ppm wt.

3.2.3.2. Arrangque del Reactor de Hidrogenacion

Si el contenido de azufre de la carga es muy bajo se puede presentar
una remocion de azufre desde la superficie de los catalizadores TK-709/TK-
711/TK-240, lo que afectard la actividad durante la corrida. Por
consiguiente, es recomendable mantener una pequefia adicion de DMDS a
la carga, para mantener los catalizadores en estado activo. Se dosifica una
solucién de Nafta con 2% en peso de DMDS, a una tasa de flujo que permita

mantener una concentracion de azufre en la carga de 2 a 5 ppmw.

Durante el arranque debe cuidarse que el diferencial de temperatura
entre el lado tubos y el lado casco de los pre-calentadores no supere los
100°C para evitar afectacibn mecanica de los equipos. En caso de que esto
suceda, debe reducirse la temperatura del vapor atemperandola mediante

la inyeccion de agua de calderas.

e Una vez que la temperatura a la salida del reactor se ha estabilizado en
350°C, el sistema estara listo para incrementar la presion. Sin embargo,
mientras la seccion de reformado se encuentre con circulacion de
nitrégeno, la presion en la seccion de hidrodesulfurizacion debe

mantenerse por debajo de la presion en la seccién de reformado, para
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prevenir el ingreso de hidrocarburos a alta temperatura a la seccion de

reformado para evitar dafiar los catalizadores de reformacion.

e Posteriormente, una vez que el hidrogeno y el vapor han sido
introducidos a la presion requerida en la seccion de Hidrodesulfurizacion,

esta se puede incrementar a 3 kg/cm?(g).

e Cuando el contenido de azufre en la salida de los absorbedores de H2S,
esté por debajo de 0,02 ppmw, el gas de proceso estard listo para ser
introducido a la seccién de reformado. Para ello, se debera tomar una
muestra y verificar la concentracion de azufre a la salida de los

absorbedores.

Consideraciones Adicionales:

e Es muy importante que los catalizadores TK-709/TK-711/TK-240 no
estén en contacto con hidrogeno en ausencia de hidrocarburos a
temperaturas superiores a 250°C para evitar reduccion del catalizador y

consecuentemente pérdida de su actividad.

e Igualmente, debe evitarse el contacto de los catalizadores con
hidrocarburo en ausencia de hidrégeno a temperaturas superiores a
300°C para prevenir la formacién de carbén sobre el catalizador que

generard pérdida de actividad y taponamiento del lecho.
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3.2.4. Calentamiento de la Seccion de Reformado y Conversiéon CO con

circulacion de Nitrégeno

3.2.4.1. Circulacion de nitrégeno

La seccion debe ser purgada con nitrégeno mediante varios ciclos
sucesivos de presurizacibn—despresurizacion hasta que el contenido de
oxigeno esté por debajo de 0.2 % de volumen y el contenido de monoxido
de carbono (CO), dioxido de carbono (COz2) y metano (CH4) sea inferior a
0.1 % de volumen. Una vez que la concentracion de contaminantes esté
por debajo de los limites indicados, se alinea el sistema para circulacion de
nitrégeno de acuerdo a lo mostrado en la figura 25.

Figura 25. Circuito de circulacion de N2 para calentamiento de la seccion de

reformado.
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e Se debe poner en servicio el compresor de nitrdgeno y ajustar la tasa

de circulacién de nitrégeno en 12.000 Nm?/h.

e Durante el calentamiento de la seccion de reformado, mantener

cerradas las valvulas que comunican la salida de los absorbedores de
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H2S con el pre-reformador, para evitar que hidrocarburo a alta
temperatura y sin presencia de vapor de agua haga contacto con el
catalizador de reformacion, pudiendo generar deposicion de carbon
afectando su actividad.

Iniciar la circulacion de agua en las calderas mediante la inyeccion de
vapor de baja por el fondo de las calderetas y de la caldera de
recuperacion de calor, manteniendo el venteo del tambor de vapor
abierto. Esta operacién debe realizarse para calentar el equipo y
comenzar la circulacion del agua en las calderas. Cuando el nitrégeno
circulante caliente y los gases de combustion comienzan a producir

vapor, cortar la inyeccién de vapor de baja presion a las calderas.

Una vez se ha establecido la circulacion de nitrégeno, el sistema estara
listo para iniciar el calentamiento. Durante la primera fase de esta etapa
se debe adelantar el secado del refractario de acuerdo con las curvas
de calentamiento definidas por el fabricante, como también la limpieza
caliente de las calderas.

3.24.2. Arranque de Sistemas de Aire de Combustion y Gases de

Chimenea

Alinear todas las lineas de ingreso y salida de aire y gases de
combustion de los sopladores, y asegurar que toda su instrumentacion

esté operativa.

Dar arranque al soplador de gases de combustion, en minima
velocidad, manteniendo en la camara de combustion del horno, una

presiéon de -5 a -10 mm Columna de Agua.
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Dar arranque al soplador de aire de combustion, en minima velocidad,
manteniendo una presion en el cabezal de aire de combustién de 50 -

75 mm Columna de Agua.

Previo al encendido de los quemadores, el horno debe ser purgado con
aire para eliminar cualquier bolsa de gas combustible que pueda estar
atrapada, y se debe adelantar la prueba de fugas del cabezal de gas
combustible a los quemadores para asegurar que el sistema presenta
hermeticidad y que ninguna valvula de gas a los quemadores haya

guedado inadvertidamente abierta.

Para una purga adecuada de la camara de combustién, circular al
horno al menos 5 veces el volumen de la misma. El flujo de aire de
combustiéon se ajusta a 38.000 Nm3h (50% del flujo en operacién
normal, aprox.). Este flujo se debe mantener durante la purga del horno
y la prueba de fugas del sistema de gas combustible. La purga se

considerara completa luego de 4 minutos de operacién al flujo indicado.

Una vez que se haya terminado la purga, se debe asegurar en campo
gue las valvulas de todos los quemadores estén cerradas, y las de los
subcabezales de gas estén en posicion abierta; entonces se procedera

a iniciar la prueba de fugas del sistema de gas combustible.

La prueba se considerara exitosa si la presién no cae por debajo de
0,83 kg/cm?g durante cinco minutos, manteniendo el flujo de aire en
38.000 Nm3/h.

Una vez que la prueba a resultado exitosa, se debera despresurizar el
cabezal de gas combustible, abriendo las valvulas manuales en el
extremo superior del cabezal de gas combustible y manteniendo los
38000 Nm?3/h de aire.
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Tener en cuenta que, si el gas de proceso entra a la seccion de
reformado sin la presencia de vapor, cuando los quemadores entran en
operacion se formara carbon o coque en el lecho de catalizador en los tubos
del Reformador.

3.2.4.3. Encendido de Quemadores del Horno Reformador
En la siguiente figura se muestra la disposicion de los quemadores

dentro del horno reformador.

Figura 26. Disposicion de Quemadores
en el Horno Reformador

Side-Fired
Reformer
Fuente: PETROPERU, 2020

o Verificar que el soplado del horno y prueba de fugas se han realizado

exitosamente.

e \Verificar visualmente que todas las valvulas de aislamiento del

gquemador estén cerradas (valvulas de doble bloqueo para el gas
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combustible de refineria o gas natural y Off Gas), que sus purgas
correspondientes estén abiertas y que todos los registros de aire estén
abiertos al 50%.

Establecer un flujo de gas combustible tan pequeiio como sea posible
desde el cabezal de gas combustible hacia el venteo atmosférico,
ajustar el set point del control de presion en la entrada de gas a los
guemadores en 15 mm columna de agua, correspondiente al minimo

duty de acuerdo con las curvas de operacion de los quemadores.

Antes de encender cada quemador, se debe cerrar el registro de aire
para evitar que el flujo de aire apague la llama. Una vez se verifica que

el quemador ha encendido, se debe abrir nuevamente el registro.

Cuando la apertura de la valvula de gas combustible sea suficiente para
mantener un flujo estable, se debe cerrar el venteo ubicado en el

cabezal de gas combustible a quemadores.

Los quemadores deben ser encendidos en un patron simétrico

alrededor de los tubos.

Durante el proceso de calentamiento, a efectos de controlar las
temperaturas en la zona de conveccion del horno, podria ser necesario
apagar nuevamente algunos quemadores. El rate de calentamiento del
horno deberd ser, maximo 30 - 50°C/h medidos en los gases de
combustion a la entrada a la zona de combustion. Monitorear

constantemente la temperatura.
Aun, si hay quemadores fuera de servicio, debe mantenerse el flujo de

aire a todos los quemadores para evitar sobrecalentamiento de las

boquillas.
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e Sino se tiene flujo de gas por el lado proceso, la temperatura del
horno no debe superar los 500°C.

e Se debera inspeccionar visualmente los quemadores y los tubos del

horno para asegurarse que no haya sobrecalentamiento.

Esto es necesario, debido a que durante el calentamiento del horno,
para evitar exceder las temperaturas de disefio, se debe tener en
cuenta que la masa de material dentro de los tubos (soporte inerte y
catalizador), y el refractario generan un retraso en la reaccion del
sistema, es decir, un incremento en el duty requerido sera detectado
en los gases de combustibn 1 a 2 minutos después y, en las
temperaturas de gas de proceso en la caldera de recuperacion de calor

sera notado después de 10 minutos.

e Cualquier irregularidad en el patréon de quemado que pueda causar

sobrecalentamiento debera ser corregida.

Siempre que sea necesario incrementar el duty del horno durante la
fase de calentamiento, debera hacerse mediante el encendido de

guemadores adicionales y no incrementando la presion de gas.

El catalizador del pre-reformador, no debe calentarse a una tasa
superior a 50°C/h. La curva de calentamiento se debe controlar con el duty

del horno, modificando el numero de quemadores en operacion.

El proceso de calentamiento con circulacion de nitrégeno de la
seccion de reformado no debe interrumpirse hasta que la temperatura de
salida y las temperaturas de lecho del pre-reformador estén por encima de
400°C.

Las temperaturas de entrada y salida esperadas en el horno de reformado

son las siguientes:
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Tabla 9. Puntos de Control en el Horno Reformador durante el Calentamiento
con Nitrégeno

Punto de Control Temperatura
Entrada al horno 600°C
Fondo de los tubos 500 - 650°C
Salida del horno 450 - 600°C

Fuente: Elaboracion Propia

Cuando se tengan en servicio mas del 80% de los quemadores, se

debe ajustar el flujo de control de gas en automatico.

3.2.5. Admisioén de Hidrégeno y Vapor

En la siguiente figura se muestra la admision de hidrogeno y vapor a

la seccién de reformado y conversién de CO:

Figura 27. Admision de Hidrégeno y Vapor a la Seccion de Reformado
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Antes de introducir vapor al pre-reformador se debe asegurar que
las temperaturas de lecho de catalizador estén por encima de 430°C para
evitar la formacién de hidratos y mantener la presion entre 6 - 7 kg/cm?g.
Para evitar la oxidacién del catalizador AR-401 (ver tabla 7) del pre-
reformador debe asegurarse una inyeccion de hidrogeno tal que la relacion

molar Vapor/Hz no supere el valor de 30 mol/mol.

e Mientras se mantenga la circulacion de nitrdgeno en la seccidén de
reformado debe asegurarse que no ingrese vapor al circuito. Mantener
un flujo de vapor (importado o de las calderas de la unidad) de 14.000
kg/h, todo dirigido hacia el venteo, hasta que se pueda alinear al sistema.

¢ Alinear el hidrégeno proveniente del paquete de botellas y establecer un

flujo de 600 Nm?/h, y ventearlo al ambiente junto con el vapor.

¢ Al introducir la mezcla vapor/hidrégeno, el flujo de nitrégeno a través del
horno se reducird, abriendo la valvula de recirculacién del compresor de

nitrégeno.

e Cuando el venteo de vapor esté totalmente cerrado, y estén entrando
14.000 kg/h de vapor a la seccion, se suspende la circulacion de

nitrégeno.

e Es posible que se presente un incremento en la temperatura de entrada
al prereformador, a medida que se introduce la mezcla vapor/Hz en el
sistema, debido a la mayor temperatura del vapor con respecto a la del

nitrégeno circulante.

e Durante el arranque del reactor de Conversion de CO, se puede
presentar deshidratacion sobre la superficie del catalizador durante la
fase de calentamiento con circulacion de nitrégeno en la seccion de

reformado. Una vez el catalizador es expuesto al flujo de vapor, la
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superficie se rehidrata rapidamente, lo que puede resultar en un
incremento de temperatura importante a través del lecho. Esta situacion
se presenta Unicamente con catalizador nuevo; una vez el catalizador ha
sido activado, las propiedades cambian y la deshidratacion deja de ser

un problema.

e Las condiciones de operacion en la seccidon de reformado en este punto

del proceso son las siguientes:

Tabla 10. Puntos de Control en el Horno Reformador después de
la Admision de Vapor

Punto de Control Parametro
Entrada a Pre-reformador 450 - 490°C
Entrada a Horno Reformador 600°C
Fondo tubos de Horno Reformador 550 - 800°C
Salida de Horno Reformador 500 — 700°C
Flujo de vapor 14.000 kg/h
Flujo de hidr6geno 600 Nm3/h

Fuente: Elaboraciéon Propia

3.2.6. Admisién de Gas de Proceso

El gas de proceso tratado en la seccion de hidrodesulfurizacién debe
contener menos de 0.02 ppmw de azufre para ser introducido en la seccién
de reformado. Es importante que la admisién de gas al pre-reformador se
haga dentro de los 10 minutos siguientes a la admisién de la mezcla

vapor/Ha.

e Antes de admitir gas de proceso, debe asegurarse que la relacion

H2/HC, en la seccién de hidrodesulfurizacion esta en 0,2 Nm?3/kg.
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e Abrir las valvulas de ingreso de gas de proceso al pre-reformador, es
posible que se presente una disminucion en la temperatura en la zona
superior del lecho de catalizador del reformador, debido a la
descomposicion endotérmica de los hidrocarburos. Es preciso evitar
que la temperatura descienda por debajo de 430°C a efectos de
prevenir la formacion de hidratos. Por esta razon, antes de la entrada
de gas de proceso, la temperatura de entrada se ajusta a 450°C.

El ingreso de la mezcla al horno de reformado genera también una
caida en la temperatura, la cual tiene que ser compensada con un
incremento en el duty del horno. Tipicamente se espera un incremento en
el duty de hasta 20%.

e Una vez que el flujo de gas de proceso es estable, colocar en control
automatico, a un flujo correspondiente a una relacién Vapor/Carbono de
aproximadamente 7. Una vez que se tengan estas condiciones se

suspende la adicion de hidrogeno al vapor de proceso.

e Tener en cuenta que la temperatura en los tubos de catalizador se debe
mantener en rango de 650 — 800 °C.

e Lareaccion en el reformador es endotérmica y la energia es provista por
el gas combustible al horno. Una vez se reciba el gas proveniente del
pre-reformador, el requerimiento de gas combustible puede incrementar

hasta en un 30%, lo que obliga a poner mas quemadores en operacion.

e EIl proceso de arranque continda con el incremento en la presiéon de

operacion y la carga a la Planta hasta el 50% de capacidad.

e Las temperaturas de entrada y salida esperadas en esta etapa, en la

seccion de reformado son las siguientes:
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Tabla 11. Puntos de Control en el Horno Reformador
durante la Admisidon de Gas de Proceso

Punto de Control Temperatura
Entrada el pre-reformador 450 — 490°C
Entrada al horno 500 - 650°C
Fondo de los tubos 600 — 880°C
Salida del horno 550 — 700°C

Elaboracién: Propia

La valvula de by-pass de vapor de proceso, debera estar siempre en
servicio para asegurar un flujo de vapor como proteccién al horno de

reformado en caso de activacién del enclavamiento de seguridad.

Una vez que las condiciones de operacién de la seccion de reformado
se hayan estabilizado, se procede al arranque del compresor de reciclo

de Hidrogeno.

La activacion del catalizador del convertidor CO, ocurre cuando es
expuesto al gas de proceso, por la reduccion parcial de la superficie por
el contacto con el hidrogeno y el CO presentes en el gas de proceso.
La reaccion es exotérmica por lo que generard un pequefo incremento
en la temperatura a través del lecho. Durante esta fase se debe
controlar la temperatura de entrada en 200-300°C, ajustando el flujo de
gas por los tubos de la caldera de recuperacion de calor ubicado al

ingreso del reactor de Conversion CO.

3.2.7. Unidad de purificacién de hidrogeno

Con el sistema estabilizado en el 50% de capacidad de disefio, se
procede a poner en servicio la Unidad de Purificacion de presion

oscilante — PSA.

Antes de iniciar la admision de gas de sintesis de sebe verificar que los
lechos adsorbentes han sido cargados en los recipientes, y que estos

estan alineados para la admision de gas de proceso.
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Los recipientes han sido inertizados y han pasado la prueba de

hermeticidad para descartar presencia de fuga.

Luego de esta actividad se despresurizan nuevamente los recipientes

hasta una presion menor a 1 kg/cm?.

Inicialmente todo el gas reformado se ventea hacia el flare y se inicia la
admision el gas de sintesis gradualmente para presurizar el primer par
de recipientes seleccionados, estableciendo una presion de ingreso de
20 Kg/cm?g, una vez alcanzada esta presion se le da secuencia de
operacion normal para los demas recipientes, al inicio se debe setear

un tiempo de desfase de 65 segundos.

El envio de gas residual hacia la antorcha debe estar con control
automatico, mientras que el envio de este gas hacia el horno se debe
mantener en un inicio en manual y se va alineando lenta y

gradualmente.

Figura 28. Esquema general de Unidad PSA
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Fuente: (Asia Industrial Gases Assaociation, 2018
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CAPITULO IV: ANALISIS Y DISCUSION DE
RESULTADOS

4.1. Procesos de Obtencién de Hidrégeno

Los principales procesos industriales para obtencion de hidrégeno
son: el Reformado con Vapor, Oxidacion Parcial y Autotérmico, indicado en
la figura 8. A continuacién, se muestran las principales caracteristicas de

operacion de estos procesos industriales resumidos en la tabla 12.

Tabla 12. Procesos de Obtencion de Hidrégeno

Proceso Presioén Temperatura Catalizador Rendimiento
(bar) (°C) (%H2 v/Iv)
Oxidacién Parcial 40-80 1400 No 60%
Auto térmico 30-50 1000 Si 65%
Reformado con Vapor 15-40 850 Si 70%

Fuente. International Energy Agency, 2017 y elaboracion propia

Actualmente la reformacion con vapor de agua es el proceso mas
utilizado para la obtencién de hidrogeno, debido a que sus variables de
operacion no son tan severas respecto a los otros procesos, ademas de

gue se obtiene un mayor rendimiento de hidrégeno.

La oxidacion parcial, no requiere catalizador, por lo que le permite
procesar corrientes mas pesadas y altas en azufre, como asfalto o coque
de petréleo. El costo de capital es alto para la oxidacién parcial, por lo que,
para procesamiento de alimentaciones ligeras se prefiere la reformacién
con vapor de agua. Sin embargo, para alimentaciones mas pesadas sigue
siendo el unico método posible. En el pasado, se consideraba la oxidacion

parcial para la produccion de hidrogeno, por la escasez de alimentaciones
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ligeras. En la oxidacion parcial se requiere una planta de oxigeno, lo que

aumenta los costos.

Por otra parte, la reformacion auto-térmica, es un proceso intermedio
entre la oxidacion parcial y la reformacion con vapor. Procesa cargas
parecidas a la del reformado con vapor de agua. El oxigeno sustituye a gran
parte del vapor para evitar la formacion de coque, por lo que se puede
utilizar una menor relacién de vapor de agua / carbén. Al no requerirse un
gran exceso de vapor de agua, la oxidacién parcial catalitica produce mas
CO y menos hidrogeno que la reformacién con vapor de agua. Debido a lo

expuesto anteriormente, se adapta a procesos donde se desea CO.

4.2. Tecnologias de Purificaciéon para Obtencién de Hidrégeno

Entre los diferentes procesos de purificacion de hidrégeno, el proceso
de Adsorcibn por Presion Oscilante (PSA) presenta una menor
recuperacion de Hidroégeno respecto a los demas, pero esta menor
recuperacion se compensa, al estar integrada a una planta de reformado
con vapor, debido a que el gas residual que contiene al hidrogeno no
recuperado, se utiliza como combustible para el horno de reformado.
Minimizando el consumo de un gas externo (gas natural) para la

combustién del horno.

Tabla 13. Comparacion de Procesos de Purificacion de Hidrégeno

Proceso Material/ |Presiéon | Tempera- | Concentracién %H, |Recuperacion
Producto (bar) tura (°C) Carga Producto % H>
AbFsl,gir;'io” cs)%‘genri‘éiz 10-150 | Ambiente | 60 - 90 80 - 95 90 - 95
Absorcion | Carbonatos | 5-30 60— 110 <85 98 > 95
Quimica Aminas 3-20 >15 <85 98 > 95
PSA Adsorbentes | 20 - 150 | Ambiente 60 - 90 >99.9 70 -90
Membranas | Zo1amida/ | o0 60| <100 70 - 95 85 - 99 85 - 95
Polisulfona
Fuente: Itsuki Uehara y Elaboracion propia (2009)
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Respecto a la concentracion de hidrégeno en el producto, el proceso
PSA tiene un mayor grado de pureza, favoreciendo la vida util de los
catalizadores de los procesos en que se utilizard el hidrégeno, al tener un

menor contenido de contaminantes.

Ademas, el PSA se opera a condiciones de operacidn menos severas,
haciendo la operacion mas manejable y segura. En refineria Talara esta
unidad se operara con presiones de hasta 20 bar, mientras que el proceso

de separacién por membranas opera a presion mayores a los 70 bar.

4.3. Aspectos relevantes de la carga de catalizador al Horno Reactor

El método de carga de catalizador descrito en la seccion 3.2.1, es el
recomendado por el licenciante Haldor Topsoe para garantizar una
distribucion uniforme del flujo a través de la seccion anular cargada con

catalizador.

Para este fin es importante cuidar los siguientes aspectos:

e La medicién del diferencial de presion en los tubos después del llenado
de catalizador, debe tener una méxima variacion con respecto al
diferencial de presién promedio de +10%. Caso contrario se deberd
descargar el catalizador del tubo con alta desviacion y volver a repetir

el procedimiento de carga.
e Altura de descarga, el catalizador debe caer liboremente sobre el lecho

a una distancia entre 1- 1.3 m. No se debe exceder este rango para no

causar dafio mecanico a las particulas de catalizador.
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e Medicion de altura del catalizador, el catalizador debe ser llenado por
capas de 1 m de altura aproximadamente en todos los tubos, primero
se de acabar de cargar la primera capa en todos los tubos para poder
llenar la segunda capa y asi sucesivamente. Conforme se va
terminando de cargar cada capa en todos los tubos se debe medir y
registrar el nivel de catalizador. Una variacion relevante respecto a la
altura promedio indicara que el procedimiento de carga no ha sido el
adecuado y deberd descargar y volver a cargar nuevamente el

catalizador en el tubo observado.

4.4. Puesta en Marcha - Presulfurizacion y activacion del catalizador

de hidrogenacion

Segun, lo indicado en la seccién 3.2.3.1, uno de los pasos mas
importantes del arranque de la unidad de produccion de Hidrégeno es la
presulfurizacion del catalizador de hidrogenacién, dado que esta seccion
es la encargada de acondicionar la carga a la unidad, reduciendo su
contenido de azufre, lo cual afecta directamente a los catalizadores de

reformado disminuyendo su tiempo de vida util.

e El catalizador de hidrogenacién es cargado en el reactor en estado
oxidado, para no afectar su actividad, asi como reducir la posibilidad de

ocurrencia de reacciones laterales.

e Durante la etapa de presulfurizacion, se debe asegurar siempre la
operatividad de las bombas de DMDS, ya que si el contenido de azufre
en la carga es muy bajo se puede presentar una remocion de azufre
desde la superficie de los catalizadores de hidrogenacion, afectando su
actividad. También es importante controlar la relacion de flujo de DMDS

respecto a la carga.
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Otro punto importante, son las maniobras operativas a realizar

durante el incremento gradual de temperatura:

e Al alcanzar los 225 °C, antes de la inyeccion de DMDS, se debe
eliminar el vapor de agua del sistema para no interferir en el monitoreo
de la presulfurizacion, dado que, en la reaccion de activacion del
catalizador, el agua es un producto secundario, lo cual sirve como

indicador de que esta ocurriendo dicha reaccion.

MoOs + 2 H2S + H2 = MoS2 + 3 H20
9Co0+8H:S+H, mmp Co9Ss + 9 H20

e Asegurar la correcta admisién de hidrogeno al alcanzar los 225 °C en
el gas natural recirculante, dado que los catalizadores de hidrogenacion
no pueden entrar en contacto con hidrocarburo en ausencia de
hidrégeno a temperaturas superiores a 300°C, porque se produciria la
formacion de carbon/coque sobre la superficie activa del catalizador,
generando pérdida de su actividad y taponamiento del lecho (mayor

caida de presion en el lecho del catalizador).

o Una deficiente presulfurizacién podria conducir a la presencia de
reacciones de hidrocragueo con excursiones subitas de temperatura

de reaccion.
A continuacién, se muestra un grafico en el cual se indican las tasas

de incremento de temperatura que se deben mantener para realizar una

correcta presulfurizacién del catalizador de hidrogenacion.
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Figura 29. Perfil de temperatura durante sulfidacion de catalizador de
Hidrogenacion
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Durante este proceso, debido a que las reacciones de
descomposicion del DMDS y las reacciones de presulfurizacion son
exotérmicas, para controlar la temperatura de los lechos de catalizador, es
necesario enfriar la corriente circulante mediante el aeroenfriador de

arranque (segun circuito indicado en figura 19).

En el tramo final de la sulfidacién del catalizador, se debe tener especial
atencion al incremento en la concentracion de H2S en el gas que va hacia
los Absorbedores de Azufre, este es un indicador de que la presulfurizaciéon

ha sido completada.
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4.5. Aspectos relevantes en la Operacion para de Produccién de

Hidrégeno

Los problemas operativos mas comunes que se presentan durante

la operacion de la unidad son los siguientes:

4.5.1. Variaciones de composicion de carga a la Unidad

En operacion normal la temperatura requerida para el ingreso al
reactor de hidrodesulfurizacion es de 370°C. En el caso de que la carga
tenga un contenido de olefinas elevado (gas de refineria, por ejemplo), esta
temperatura se debe controlar alrededor de 330°C a efectos de evitar que
la salida del reactor supere los 370°C, debido a que las reacciones de

saturacion de olefinas son altamente exotérmicas.

Para controlar esta temperatura de entrada al reactor durante la
operacion con cargas con elevado contenido de olefinas, se tiene una linea
de recirculacion que pasa a través de un aeroenfriador para enviar el reciclo

frio de gases desde la salida del reactor hacia la entrada.

Figura 30. Reactor de Hidrogenacion
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4.5.2. Ensuciamiento de Vaporizadores/Precalentadores de carga

Durante la operacion con nafta, se puede presentar formacion de

gomas en los precalentadores/vaporizadores. Estos depdsitos reducen la

eficiencia de los equipos, disminuyendo la temperatura de salida hacia los

calentadores.

Mientras se opera con nafta es posible sacar de servicio y aislar uno

de los intercambiadores para limpieza y operar la planta con un solo equipo.

Se tiene la facilidad para inyectar vapor de baja presion para la limpieza.

Figura 31. Vaporizadores de Alimentacion a Reactor de Hidrogenacion
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4.5.3. Calidad de vapor de alta presion

Es importante monitorear la calidad del vapor sobrecalentado de alta
presion (40 kg/cm?, 343 °C) utilizado para el reformado, ya que la presencia
de contaminantes podria afectar directamente en la actividad del

catalizador.

La contaminacion por metales en el agua de calderas puede tener
consecuencias importantes para los equipos. Sin embargo, dado que el
vapor generado en la unidad esta principalmente destinado a la reaccion

de reformado, las consecuencias en el proceso son relevantes.

¢ Un alto contenido de cloruros puede generar agrietamiento por corrosion
bajo tension (stress corrosion cracking, SCC) en el acero austenitico, y
envenenamiento del catalizador del convertidor CO de alta temperatura.

e El azufre en el vapor causard envenenamiento del catalizador del
prereformador.

e Un alto contenido de silice bloquea los poros de los catalizadores de la
seccion de reformado afectando la actividad y reduciendo la duracion del

ciclo de regeneracion.

4.5.4. Sobrecalentamiento de tubos del horno reformador

Los tubos estan disefiados para una vida util de 100.000 horas de
operacion a las condiciones de disefio, esto es, una temperatura de pared
de 968°C a una presion de 27,1 kg/cm?g. Sin embargo, factores
operacionales pueden tener un impacto significativo en la vida atil. Exceder
la temperatura en 15°C puede reducir hasta en un 50% la vida util de los
tubos; igualmente, el nimero de paradas de emergencia o aun paradas
normales afecta la integridad mecanica debido al stress térmico sobre los

tubos.
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Un mal funcionamiento o mala operacion de los quemadores pueden
causar puntos calientes en los tubos por incidencia directa de la llama sobre
la superficie metalica. Asimismo, la pérdida de actividad del catalizador
reducird el efecto refrigerante de la reaccién sobre el catalizador, con

efectos negativos en la vida util de los tubos.

CONCLUSIONES

Se concluye que es posible realizar un correcto arranque de la
unidad de produccion y purificacion de hidrogeno, para la obtencién de
hidrogeno gaseoso en las especificaciones requeridas por las unidades de
hidrotratamiento, con el fin de lograr una adecuada desulfurizacion,
manteniendo sus variables operativas dentro de los rangos de control.
Adicionalmente, se puede concluir que la alternativa mas utilizada
actualmente en refinerias debido al mayor rendimiento de hidrogeno
obtenido respecto a los otros procesos es el reformado con vapor de agua,
asimismo al trabajar con menor presion y temperatura hace que el proceso

sea mas manejable operativamente.

De igual forma se concluye que:

e En el proceso de sulfidacion del catalizador de hidrogenacion se debe
tener especial cuidado con los alineamientos de valvulas y dispositivos,
respetar las tasas de incremento de temperatura (figura 29) y de
dosificacion del DMDS, dado que una falla en este proceso reduciria la
actividad del catalizador de hidrogenacion afectando indirectamente a
todo el proceso de reformado ya que no se retendrian los
contaminantes que vienen con la carga. Se debe tener especial
atencion al incremento en la concentracion de Hz2S en el gas que va
hacia los Absorbedores de Azufre, lo cual es un indicador de que la

presulfurizacion ha sido completada.
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El método de carga de catalizador utilizado en los tubos del horno
reformador es un método aparentemente simple, pero los cuidados que
hay que tener con la medicién de presion y altura de las capas de
catalizador, hacen que el procedimiento sea cuidadoso ya que una
variacion fuera del margen establecido ocasionaria que se vuelva a
repetir nuevamente el proceso de carga en ese tubo. Todo esto con el
objetivo de garantizar una correcta distribucion del catalizador en los
tubos del horno para tener un flujo uniforme en la operacién evitando

las canalizaciones.

Se cuentan con variados procesos para la purificacion de hidrégeno,
pero el proceso de Adsorcion por Presiones Oscilantes o PSA por sus
siglas en inglés, se integra mejor a un proceso de reformado con vapor
de agua por la generacién de gas residual, el cual es aprovechado
como combustible en el horno reformador, segun lo mostrado en la
tabla 13, el PSA cuenta con una mayor pureza de hidrégeno (<99.9%)

y mayor rendimiento en el producto final obtenido.
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RECOMENDACIONES

Dentro de la presente Trabajo de Suficiencia Profesional no se ha
contemplado los demas procedimientos de carga de los catalizadores
de los reactores de Hidrogenacion, Absorcion de H2S, pre reformador
y Convertidor CO por ser procedimientos muy utilizados y conocidos en
la industria para carga de catalizadores, por lo que se recomienda su

estudio.

En el presente trabajo de suficiencia profesional solo se ha centrado en
los principales pasos durante el comisionado y arranque de la unidad
de produccion y purificacion de hidrogeno. Dado la importancia de cada
uno de los pasos de la cronologia de arranque de la unidad de
Produccion de Hidrégeno, se recomienda evaluar los pasos no

considerados en el presente trabajo para una investigacion posterior.

Se recomienda evaluar la operacion de la unidad de purificacion de
hidrégeno PSA, la cual es patentada por el licenciante AIR LIQUIDE.
Es importante conocer la sincronia de operacién entre los ocho (08)
recipientes de adsorcion los cuales estan programados para obtener la

mayor eficiencia y pureza de hidrogeno.
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