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Resumen

Las nuevas especificaciones para la preparacion de gasolinas finales en los procesos
de refinacion del petrdleo en los ultimos 25 afios, han demandado mejoras
determinantes en la calidad de los combustibles para los motores de combustién de
los automdviles. Este hecho ha sido determinante para que los procesos de
refinacion sean sujetos a mejoras sustanciales y definitivas para la proteccién del
medio ambiente y de minimizacion de los efectos en la salud de los seres vivos, con
la reduccion de los contaminantes tales como: Azufre, compuestos nitrogenados,
compuestos organicos volatiles (VOC’s por sus siglas en Inglés), Aromaticos
(benceno), contenido de olefinas y la eliminacién definitiva de los aditivos con efectos
en la salud como el tetraetilo de plomo y en los Estados Unidos (California), de los
compuestos oxigenantes como MTBE (metil terbutil éter) por su impacto sobre los
mantos freaticos.

En los paises industrializados, estas medidas ya se aplican desde hace varios afios,
mediante procesos de mejora en la calidad de los combustibles. Estas legislaciones
aplican a los distintos tipos de combustibles y han motivado cambios profundos en
las refinerias a nivel mundial, las cuales debieron modificar sus procesos para
adecuar la calidad de su produccion a las nuevas especificaciones ambientales.

Las gasolinas han sido los combustibles que mayor atencion han tenido por parte de
los técnicos ambientalistas en estos Ultimos afios. México no podria ser la excepcion,
por esta razén, Petrdleos Mexicanos (PEMEX) a través de su subsidiaria
PEMEX-Refinacién se ha enfocado en la mejora continua de sus procesos, con el
objetivo de cumplir con esta normatividad ambiental. En el caso del azufre,
PEMEX—-Refinacion se ha dado a la tarea de disminuir considerablemente su
contenido en la preparacion de gasolinas finales con la incorporacion de procesos
de hidrodesulfuracion de gasolinas provenientes de las unidades de craqueo
catalitico, motivo por el cual, se estan llevando a cabo los proyectos de calidad de
combustibles en las diferentes refinerias del pais (combustibles limpios), con lo que
se disminuira el contenido de azufre en las gasolinas finales a valores menores de 30
partes por millon (ppm). Sin embargo, asi como se llevan a cabo estos proyectos de
mejora, se requiere también ver la posibilidad de tener un mejor aprovechamiento de
los procesos para mejorar uno de los parametros mas importantes en la preparacion
de las gasolinas finales, el cual es el indice de octano o mejor conocido como
octanaje de la gasolina, el cual es determinante pues afecta profundamente el
desemperio de los motores de combustion interna de los automoviles.

Resumen



Paradéjicamente, los componentes de la gasolina mas perjudiciales son los que
aportan la mayor parte del octanaje en las mismas. Debido a esto, la disminucién o
eliminacién de estos componentes prohibidos obliga a la adicion de otros que
repongan el octanaje perdido. Conviene que el nimero de octanos sea lo mayor
posible, porque con mayor octanaje se puede utilizar una mayor relaciéon de
compresion en el motor, con lo que se aumenta el rendimiento termodinamico de la
combustion.

Uno de los puntos més importantes en la formulacion de gasolinas finales que ha
cobrado més interés con la eliminacion del aditivo tetraetilo de plomo, es el contenido
maximo en % volumen de aromaticos totales y benceno, debido a que, inicialmente
el indice de octano que aportaba el tetraetilo de plomo pas6 a ser obtenido por un
aumento en la concentracion de hidrocarburos aromaticos, dando lugar a las
gasolinas que se denominaron incorrectamente "gasolinas ecolégicas". Actualmente
las regulaciones ambientales marcan una disminucion considerable en la
concentracion de benceno e hidrocarburos aromaticos, los cuales deben ser
sustituidos por otros componentes en la preparacion de gasolinas. Estos
componentes deben ser menos contaminantes y deben aportar el octanaje que se
obtenia por la presencia de los hidrocarburos aromaticos. Esto ha obligado a los
refinadores a buscar otras fuentes de provision de octanaje, como son por ejemplo;
el alquilado (proveniente de la alquilaciéon de butilenos en presencia de isobutano
para formar compuestos del tipo trimetil-pentanos) y las gasolinas del proceso de
isomerizacion de parafinas (isopentano y dimetil-butanos).

El proceso de isomerizacidbn de parafinas normales (n—pentano y n-hexano) ha
cobrado un interés fundamental en las refinerias modernas de los paises
industrializados, con el objetivo de obtener gasolinas con mayor indice de octano y a
su vez, eliminar completamente el benceno en el producto final de este proceso. Sin
embargo, con el procesamiento de crudos cada vez mas pesados en los procesos de
destilacion, se tiene mayor concentracion de aromaticos y benceno en las procesos
intermedios para la obtencion de gasolinas finales. Actualmente en nuestro pais, los
procesos de isomerizacion utilizan tecnologias de un solo paso (convencionales), las
cuales permiten obtener un producto con ciertas caracteristicas de octano (hasta un
maximo de 83 unidades de octano promedio), que limitan su uso como componente
directo en la preparacion final de gasolinas. Por este motivo, los procesos de
isomerizacion requieren de mejoras en su disefio y/o modernizaciones para obtener
un producto con mejor indice de octano y que a su vez aumente su produccion al
pool de mezclado final de gasolinas sin limitaciones.

Resumen



El presente trabajo de tesis tiene como objetivo general, desarrollar una propuesta de
mejora para obtener un producto con una especificacion de octano mayor a la
tecnologia de isomerizacion de un solo paso (convencional) que actualmente se
utiliza en la Refineria Cadereyta, a través de la integracion de una nueva columna
deisohexanizadora DIH en el proceso DIP-Penex UOP, la cual permitird la
separacion de compuestos de alto valor de octano (mezcla de isopentano y dimetil—
butanos), asi como el manejo de un corte selecto de recirculacién (normal hexano y
metil-pentanos) a la zona de reaccion, con el fin de incrementar la relacion de
isomerizacion y obtener un producto de mayor valor agregado, disponible
directamente para su mezclado en el pool de preparacion de gasolinas finales.

Los objetivos especificos de la presente tesis son los siguientes:

1. Realizar la simulacién completa de la planta de Isomerizacién de pentanos y
hexanos, considerando la situacién actual de condiciones de operaciéon de la
Refineria Cadereyta (esquema de procesamiento con 60% de crudo tipo maya,
y con inclusion de la planta de coquizacion retardada, lo cual cambia
considerablemente la calidad de alimentacion de la gasolina ligera a la planta
de isomerizacion, respecto al disefio original de esta planta de proceso).

2. Realizar la simulaciéon con propuesta del nuevo esquema de la planta de
Isomerizacion, al incluir la nueva columna deisohexanizadora (DIH), y definir la
méaxima capacidad de procesamiento de alimentacion de pentanos y hexanos
(gasolina ligera) a la planta isomerizadora con este nuevo esquema, asi como
el andlisis de proceso para el comportamiento de la toda la planta con el
esquema mencionado.

3. Realizar la propuesta inicial de integracibn de la nueva columna
deisohexanizadora (DIH), tomando como base la informacidon generada en la
simulacion del proceso y efectuar la evaluacién de los beneficios econdmicos
esperados con la propuesta.

Resumen



“Estudio de adecuacion e integracion de una torre deisohexanizadora (DIH) en el proceso de isomerizacion
de pentanos y hexanos, para el incremento de octano del isémero producto en la Refineria Cadereyta”

CAPITULOII
1.- GENERALIDADES

1.1. Introduccién

La Refineria “Ing. Héctor R. Lara Sosa” ubicada en el municipio de Cadereyta,
Jiménez, Nuevo Leon fue inaugurada el 18 de marzo de 1979 como parte de la
expansion en refinacion de Petrdleos Mexicanos a finales de la década de los 70’s,
con el objetivo de satisfacer la demanda de combustibles de la zona norte del Pais.
Su capacidad inicial de proceso fue de 235,000 BPD de crudo en la primera etapa de
operaciones. La segunda etapa de este complejo de refinacion, se llevo a cabo en la
década de los 90's, donde se integraron los procesos para; la elaboracion de
oxigenados y gasolinas de alto octano (MTBE, Alquilacion e Isomerizacion). La ultima
etapa de esta Refineria se realizd con la puesta en marcha del Proyecto Cadereyta
2000, donde se incrementd la capacidad de proceso a 275,000 BPD y se incluyo un
esquema de operacion del tipo fondo de barril (para procesar mayor volumen de
crudo tipo Maya, ademas de la inclusion de la planta de coquizacion retardada), todo
esto para incrementar la demanda de combustibles, sobre todo de gasolina y diesel,
asi como disminuir la produccion de combustéleo.

Figura 1.- Capacidad de proceso y ubicacion de las 6 Refinerias en nuestro pais.

Péagina 1
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Actualmente la Refineria cuenta con 28 Plantas de Proceso, con tecnologia de punta
(patentadas por; Universal Oil Products UOP, Foster Wheeler, ABB-Lummus, Stone
& Webster, Phillips Petroleum Co. y el Instituto Francés del Petroleo IFP), ademas de
contar todas estas instalaciones con Sistemas de Control Distribuido (Licenciadas
por parte de; Siemens, Honeywell, ABB, Yokogawa y Fisher—Provox) para la
operacion segura y confiable de las unidades de proceso. Dentro de estas plantas

existentes, se encuentra la unidad de Isomerizacion de gasolina ligera.

La planta Isomerizadora de pentanos y hexanos de la Refineria Cadereyta, tiene una
capacidad original de disefio de 16,800 BPD de carga fresca de gasolina ligera
proveniente de las unidades de hidrodesulfuracion de naftas, a la torre
Deisopentanizadora (DIP) y de 12,000 BPD de carga neta a la seccion de reaccion

de Isomerizacién, Unidad UOP Penex™ [

. Este esquema original de la planta
permite obtener un producto con un nimero de octano de 81-83 unidades promedio
para el producto de salida de la seccion de reaccion, y de 83—85 unidades de octano

para la mezcla de producto final (isémero + isopentano del domo de la DIP) ™.

El proceso de Isomerizacién de la mezcla de pentanos y hexanos provenientes de
las unidades de hidrodesulfuracion de naftas, se lleva a cabo mediante un sistema de
reaccion (que cuenta con un catalizador de alta actividad a base platino soportado en
alimina clorada) en presencia de hidrégeno, para convertir las parafinas normales
(n—pentano y n—hexano) en isoparafinas de alto octano (isopentano, 2,2—dimetil
butano y 2,3—dimetil-butano) con el fin de incrementar el octano de esta corriente y
obtener un producto adecuado para la preparacién de gasolinas ™. La planta del
proceso de Isomerizacion de la Refineria Cadereyta, fue puesta en operacion en el
mes de Mayo de 1995, con el objetivo de aumentar la producciéon de gasolinas
finales. En su primera etapa, esta unidad operé al 60% de su capacidad, debido a
que Unicamente procesaba carga de la unidad de hidrodesulfuracion de naftas
namero 1 (U-400-I1). Sin embargo, con la puesta en marcha del proyecto de
modernizacion Cadereyta 2000, se realizé la puesta en servicio de la unidad de
hidrodesulfuracion de naftas numero 2 (U-400-Il), con la cual se incrementd la
produccion de pentanos y hexanos, lo cual generd que la unidad de Isomerizacion

tuviera disponibilidad de carga para operar al 100% de su capacidad de disefio.

Péagina 2
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1.2. Justificacion

Con la disponibilidad de carga a la planta del proceso de Isomerizacion, se ha
logrado su operacion al 95% de su capacidad de disefio, sin embargo, al incluir la
mezcla de pentanos y hexanos de la unidad de hidrodesulfuracion nimero 2 (sobre
todo por el cambio en la calidad de esta mezcla de parafinas, derivado de operar
esta unidad con gasolina proveniente de la planta de coquizacion retardada) la
calidad de alimentacion a la seccién de isomerizacién ha cambiado (mayor contenido
de olefinas y benceno), motivo por el cual, actualmente en la planta de Isomerizacion
se obtiene un producto final (isbmero + isopentano del domo de la DIP) con un

namero de octano promedio de 82—84 unidades.

Derivado de esta situacion, se efectla la propuesta de modificar el esquema de un
solo paso (convencional) que actualmente se tiene en la planta de Isomerizacion de
pentanos y hexanos, presentando una propuesta con esquema de recirculacion para
incrementar el numero de octano promedio del producto de 83 a 88 unidades,
mediante la adecuacion e integracion de una columna deisohexanizadora (DIH)
corriente arriba del proceso de Isomerizacion, permitiendo con esto, que se lleve a
cabo la separacion de los componentes de bajo octano (corte selecto de hexanos) y
estos sean recirculados, con el fin de que sean procesados nuevamente con la
alimentacion fresca a la seccion de reaccion de isomerizacion, generando con esto

una mejor calidad del isdbmero producto.

= El presente estudio analizara el esquema actual existente en la planta
Isomerizadora de pentanos y hexanos, mediante la simulacion a las condiciones

de operacion actuales.

= Posteriormente se realizara la simulacion para la adecuacion e integracion de una
nueva columna deisohexanizadora DIH (con esquema de recirculacion), para
analizar y evaluar los beneficios que pueden ser obtenidos con esta modificacion
mayor y de la misma forma, definir la maxima capacidad de procesamiento con el
esquema de recirculacion, enfatizando el comportamiento de toda la planta

Isomerizadora de pentanos y hexanos.
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Para el presente trabajo se llevara a cabo lo siguiente:

1.- Revision de las condiciones actuales de operacion de la planta de Isomerizacion
(modelo DIP-Penex™), para evaluar y analizar que los equipos existentes puedan
operar adecuadamente bajo el nuevo esquema de recirculacion, sobre todo respecto
a la maxima capacidad de procesamiento a la columna Deisopentanizadora (DIP),
con el fin de no sobrepasar la capacidad de proceso de la seccidén de reaccion (cuya
alimentacion incluira el flujo de recirculacion del corte selecto de hexanos propuesto
en la columna Deisohexanizadora DIH). Todo lo anterior se evaluara con apoyo del
simulador de procesos ASPEN-HYSYS version 7.0 y/o PetroSim. Asi mismo, se
llevara a cabo el andlisis del proceso para el logro de la calidad y rendimiento

volumétrico del isomero producto.

2.- La evaluacion y analisis de la nueva columna Deisohexanizadora con el fin
proponer el esquema de recirculacion a las condiciones actuales del proceso de
Isomerizacién, incluyendo la ingenieria conceptual de la propuesta de modificacion
con el fin de determinar la viabilidad para realizar estos cambios en la unidad de
Isomerizacion, para el beneficio en la rentabilidad de la Refineria, mediante la
obtencién de un producto isomerizado con calidad para ser integrado directamente
en el pool de preparacion de gasolinas de alto octano y a su vez, cumplir con las
especificaciones cada vez mas exigentes respecto al contenido en % volumen de

aromaticos y benceno.
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CAPITULO I

2.- ANTECENDENTES
2.1 Panorama de los Procesos de Refinacién a nivel mundial.

En los ultimos 25 afios, los procesos de refinacion en el mundo han sido objeto de
cambios en su estructura y el manejo de sus productos, derivado de las nuevas
legislaciones ambientales al que estan sujetos los combustibles como la gasolina y el
diesel. De hecho la preparacion de gasolinas ha sufrido cambios significativos con la
eliminacion del tetraetilo de plomo (en la década de los 80’s) y la reduccion en: el
contenido de azufre , contenido de aromaticos , contenido de benceno y
contenido de olefinas, para cumplir con la reduccion de emisiones de los motores de
combustion de los automoviles, los cuales a su vez tienen mejores eficiencias en la
combustiéon, derivados de nuevos disefios de ingenieria. Por este motivo, cada vez
es mas comun denominar a estos productos como combustibles limpios.

Para esto, los refinadores se han dado a la tarea de encontrar soluciones para
cumplir con la normatividad ambiental y a su vez, mejorar la calidad de sus
productos. Uno de los puntos clave, es el mejoramiento del indice de octano ,
obviamente con el cumplimiento de las especificaciones ambientales. Las opciones
para el mejoramiento del octano incluyen varias opciones, entre las cuales se
encuentran: La reformacion catalitica (con severidades mayores), mayor produccion
de gasolina en el proceso de FCC (ya sea con procesos de hidrotratamiento de la
carga de gasoleos y/o con la integracion de procesos de hidrodesulfuracion de la
gasolina catalitica producida), mas unidades del proceso de alquilacion y mejoras en
los procesos de isomerizacion de las naftas ligeras (pentanos y hexanos) !,

El impacto por cuestiones econdmicas en la formulacién de gasolinas finales de alto
indice de octano, ha derivado en la eliminacién total de la corriente de gasolina ligera
de bajo octano (Ligth Straight Run Naphtha LSRN , por sus siglas en inglés) en
paises desarrollados, por ejemplo; en la Comunidad Europea, la preparacion de
gasolinas ha derivado en un crecimiento de las unidades de Alquilacion de olefinas
(butilenos) y sobre todo de Isomerizacion de la gasolina ligera (como se muestra en
la figura 2) €.
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Preparacion de Gasolinas en la Comunidad Europea
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Fig. 2.- Cambios en la preparacién de gasolinas finales en la Comunidad Europea ©.

La figura 3 muestra una comparacion actual de la preparaciéon de gasolinas en
diferentes regiones del mundo.
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Fig. 3.- Proporcion de componentes de preparacion de gasolinas en diferentes
regiones del mundo ©.
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En la mayoria de los paises a nivel mundial, los procesos de isomerizacion
representan una alternativa de solucion viable para el procesamiento de la gasolina
ligera, debido a las siguientes ventajas:

v/ Se obtiene una gasolina de alto octano sin presencia de aromaticos.

v" No se tiene la presencia de azufre y muy bajas concentraciones de olefinas.

v' Eliminan en su totalidad el benceno y pueden en algunos casos eliminar todos
Sus precursores.

v' Operan con bajo consumo de hidrégeno.

v' Tienen bajos costos de capital y operacion.

v' Se obtienen altos rendimientos de producto liquido (alrededor del 98%) y una
fraccion de gas.

v’ Estan sujetos a ser facilmente modernizados para mejora del proceso
(esquemas con recirculacion).

De hecho el proceso de isomerizacion ofrece las siguientes ventajas:

v" Mejora la calidad de la gasolina ligera en términos de indice de octano.

v/ Satura el contenido de benceno presente y consume Sus precursores.

v" Incrementa el volumen de isémero como componente en la preparacion de
gasolinas, para el cumplimiento de las especificaciones ambientales mas
estrictas.

La figura 4 muestra esquematicamente el manejo de la gasolina ligera una vez
separada de la nafta pesada, la cual se envia al proceso de reformacién catalitica.

Fig. 4.- Esquematico de procesamiento de la gasolina ligera y nafta pesada .
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2.2  Esquema general del proceso de Isomerizacién de parafinas C5°s y C6’s.

La figura 5 muestra un esquema del proceso de Isomerizacion del Tipo HOT
(Hydrogen Once Through, de un solo paso) Penex—UOP ™, similar al que se tiene en
la Refineria Cadereyta.

Figura 5.- Proceso de Isomerizacion Penex—UOP ™ 111,

Este proceso es muy sencillo en cuanto a su disefio y operacion, ademas de que su
desemperio ofrece un minimo de capacitacion y supervision del personal que forma
parte de su operacion. Las condiciones del proceso no son severas y esto se ve
reflejado en los requerimientos de; moderada presién de operacién (28-31 Kg/cm?),
baja temperatura de reaccion (120-180<C), baja presion parcial del hidrégeno y alta
velocidad espacial del catalizador.
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2.3  Descripcion y Evolucion del Proceso.

El proceso de isomerizacion de gasolina ligera, esta especificamente disefiado para
la isomerizacion catalitica de pentanos y hexanos (asi como una mezcla de ambos),
las reacciones tienen lugar en una atmdésfera de hidrégeno, sobre una cama fija de
catalizador, a las condiciones de operacion que promueven las reacciones de
isomerizacion y minimizan el hidrocragueo a moléculas ligeras. Idealmente, el
catalizador de isomerizacion debe convertir la alimentacién de parafinas (de bajo
valor de octano) a moléculas ramificadas de alto numero de octano, como el
isopentano de 5 atomos de carbono, el 2,2—dimetil butano y 2,3—-dimetil butano de 6
atomos de carbono. Sin embargo, la reaccién de isomerizacion esta limitada por el
equilibrio quimico, el cual con temperaturas bajas, favorece la formacion de isémeros
ramificados. Bajo condiciones comerciales, la proporcién de isoparafinas a parafinas
normales o lineales en el efluente del reactor para el pentano y los hexanos es de 3:1
y 9:1 respectivamente . La distribucion de equilibrio de los isémeros de 6 atomos
de carbono es de aproximadamente 45/55 entre los dimetil-butanos (de més alto
octano) y los metil-pentanos (de mas bajo octano). Para alimentaciones tipicas de
C5's y C6’s, el equilibrio limita el indice de octano de investigacion (RONC) del
producto isomerizado a valores aproximados de 81-83 sobre una base de proceso
de un solo paso Y.

La alimentacion a la unidad de isomerizacién es una corriente de C5s y C6’s
previamente hidrotratada, libre de azufre, nitrégeno, y agua. La remociéon del azufre
con el hidrotratamiento previo se requiere, debido a que el azufre disminuye la
rapidez de reaccion de isomerizacion y por lo tanto el nimero de octano del efluente
del reactor (producto isomerizado). Su efecto es sin embargo temporal, y el
catalizador recupera su actividad normal una vez que la concentracién de azufre en
la alimentacion al reactor disminuye. El agua es el Unico contaminante potencial que
puede envenenar permanentemente el catalizador y acortar su ciclo de vida.

La mayoria de la nafta pesada (C7+) es normalmente alimentada hacia el proceso de
reformacion, debido a su alto contenido de precursores aromaticos y ademas porque
estos compuestos craquean a C3 y C4’s bajo las condiciones de operaciéon de la
unidad de isomerizacion. De esta forma, el catalizador de la unidad de isomerizacion
no es afectado por una alta concentracion de C7+ en la alimentacién. Sin embargo,
en algunos casos, se puede requerir de un pretratamiento especial de la alimentacion
para remover los compuestos ciclicos y pesados (C7+), los cuales, pueden también
ser procesados en la unidad de isomerizacién hasta cierto limite .
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Obviamente, esto depende de 2 factores: primero; de las necesidades de cada
refineria para manejar la corriente de nafta pesada que se alimenta al proceso de
reformacion (del cual depende la corriente de gasolina ligera), y segundo; de los
cambios de procesamiento actuales en las refinerias, al disponer de crudos cada vez
mas pesados (con mayor contenido de azufre y de compuestos de tipo aromatico). El
benceno, si esta presente en la alimentacion, es hidrogenado a ciclohexano, el cual
entonces es isomerizado a una mezcla de equilibrio entre metil-ciclopentano /
ciclohexano, y parcialmente convertido a compuestos isoparafinicos. Esto representa
una pérdida de octano, pero un incremento de volumen liquido. De la misma forma,
la reaccion de dehidrociclizacién (apertura de anillo) de naftenos es parcialmente
promovida y el efluente del reactor contiene menos volumen de naftenos que en la
alimentacion.

Los equipos mas importantes para una operacion libre de problemas en la unidad de
Isomerizacion son: Una guarda de azufre en la corriente de alimentacion liquida,
secadoras de carga liquida, secadoras de la corriente de alimentacion de hidrégeno,
intercambiadores de calor asociados a la zona de reaccion, columna de
estabilizacion del producto isomerizado y columna lavadora para neutralizacién de
los ligeros que se envian a la red de gas combustible ™,

El proceso de isomerizacidon normalmente tiene dos reactores con una configuracion
de flujo en serie, cada uno contiene un volumen igual de catalizador. Las valvulas y
las tuberias estan disefiadas de tal forma que se permite invertir las posiciones de
proceso en los dos reactores y el aislamiento de cualquiera para el reemplazo de
catalizador. Con el tiempo, el catalizador llega a ser desactivado por el agua, pero no
por el hidrocarburo. Cuando el catalizador en el reactor principal esta gastado, el
reactor es puesto fuera de operacién para su cambio de catalizador. Durante este
periodo corto de tiempo, mientras el reactor no se encuentra en operacion, el
segundo reactor es utilizado para mantener operacion continua hasta que el cambio
de catalizador sea completado, permitiendo que se opere hasta casi un casi 100%
del factor de flujo de alimentacion, la conversion es moderadamente méas baja.
Después de que se completa la carga de catalizador al reactor, las posiciones de los
2 reactores se invierten. El disefio con 2 reactores permite que la unidad tenga una
eficiencia del 100% y reduce los costos por consumo de catalizador, haciendo
practicas las reposiciones parciales, esto también permite que la unidad se disefie
con un inventario mas pequefio de catalizador, de esta forma, se reducen los costos
de capital por el catalizador ™.
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Tanto la hidrogenacion del benceno como las reacciones de isomerizacion son
exotérmicas, y hay aumentos de temperatura a través del reactor. El equilibrio
requiere que la temperatura de reactor sea lo mas baja posible como la actividad del
catalizador lo permita. Con un solo reactor, esto conduciria a una temperatura de
entrada baja y a relaciones de isomerizacion bajas en parte de la cama de
catalizador.

El sistema de dos reactores permite la imposicion de un gradiente de temperatura
inverso por enfriamiento entre los 2 reactores, por lo tanto, el efluente del primer
reactor es enfriado por medio de un intercambio de calor con la corriente fria de
alimentacion (al ler. reactor) antes de entrar al segundo reactor. EIl ler. reactor
puede por lo tanto operar a una temperatura mas alta y lograr una rapidez de
reaccion mayor, de esta forma, la mayor parte de la isomerizacion se logra con una
alta velocidad en el primer reactor y bajo condiciones mas favorables del equilibrio
termodinamico en el segundo reactor.

Para mantener la actividad del catalizador, se agrega continuamente con la
alimentacion de C5's y C6’s e hidrégeno, una pequeiia cantidad de cloruro como
promotor (tetracloruro de carbono y/o percloroetileno) que se convierte en acido
clorhidrico en el reactor. Debido a que el catalizador funciona con cantidades muy
pequefias de promotor (medido en partes por millén), no es necesario tener un
equipo de separacion para recuperar y reutilizar el acido clorhidrico, permitiendo que
este salga de la columna de estabilizacion junto con los componentes ligeros (C1 a
C4). La cantidad de gas que sale de la estabilizadora es baja, debido a la naturaleza
selectiva del catalizador, que permite muy poco hidrocraqueo de la carga de
pentanos y hexanos. Este gas de la columna de estabilizacién, contiene ademas de
los componentes ligeros, el hidrogeno no consumido en el reactor. Esta corriente de
gas, fluye hacia una columna neutralizadora para remover el acido clorhidrico, antes
de enviar esta corriente hacia la red de gas combustible de la refineria.

El catalizador por si mismo no es corrosivo en la planta y a pesar de la presencia de
pequefias cantidades de acido clorhidrico durante la operacion, el secado de toda la
unidad durante el pre—comisionamiento y arranque permiten que los reactores sean
construidos de acero al carbdon. En la practica comercial, se ha demostrado lo
adecuado de este material, asi como, representa un menor costo de inversién de
capital para la construccion de estas unidades.
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El proceso de Isomerizacién de parafinas C5's y C6’s (gasolina ligera) tuvo su inicio
comercial a mediados de la década de los 30’s, con el uso de catalizadores del tipo
Friedel-Crafts (los cuales tenian muy alta actividad a bajas temperaturas, pero eran
demasiado sensibles a los contaminantes y generaban muchos problemas de
corrosion en las instalaciones). Sin embargo, al final de la década de los 50's,
especificamente en 1958, cuando la compafia Universal Oil Products patentd el
proceso Penex—-UOP™ con el uso de catalizadores del tipo alimina clorada, se
considera el despegue industrial de estos procesos, los cuales a través del tiempo
han sufrido mejoras para incrementar la calidad del producto isomerizado, con el
descubrimiento de nuevos catalizadores (para mejorar la selectividad de
isomerizacion) y ademas con el fin de minimizar los costos de operacion y de
inversién de capital para su construccion. La figura 6, muestra la evolucién que han
tenido los procesos de isomerizacion patentados por la compafiia UOP.

Fig. 6.- Innovaciones en el proceso de Isomerizacion .
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2.4 Procesos de Isomerizacion existentes.

En la actualidad existen 3 tipos de procesos de isomerizacion a nivel industrial de la
gasolina ligera (mezcla de C5's y C6'’s), estos son los siguientes ™

1. Proceso de Isomerizaciéon a altas temperaturas (360—440<C), el cual utiliza un
catalizador del tipo alimina fluorada.

2. Proceso de Isomerizacion a temperaturas moderadas (250-300C), que
maneja catalizadores a base de zeolita.

3. Proceso de Isomerizacion a bajas temperaturas (120-180C) cuando se
utilizan catalizadores del tipo alimina—clorada con base de platino y/o
(180-210C) para catalizadores de nueva generacion del tipo oOxidos
metélicos.

Los esquemas de estos tipos de procesos de isomerizacion, son analogos
generalmente. Las diferencias estan definidas por el desempefio del catalizador
utilizado de acuerdo a su tipo. El principal parametro del proceso de isomerizaciéon es
la temperatura de reaccion, la cual impacta en el nimero de octano del isdmero
producto. De esta forma, la clave es entender la termodinamica de la reaccion de
isomerizacion. Primero, todas las reacciones de isomerizacion de hidrocarburos
tienen un equilibrio de reaccion (debido a que son reacciones reversibles), y el
rendimiento de isoparafinas al equilibrio aumenta al reducirse la temperatura, sin
embargo, este equilibrio solamente se puede alcanzar después de un tiempo infinito
de residencia en la zona de reaccién y/o a un equivalente muy pequefio de espacio
velocidad del liquido por hora (LHSV). Por otra parte, un aumento en la temperatura,
corresponde a un aumento en la rapidez de reaccion, de manera que, a una baja
temperatura, el rendimiento actual serd mas bajo que el rendimiento al equilibrio,
debido a la baja rapidez de reaccion. De forma contraria, a una mayor temperatura,
el rendimiento a las condiciones del equilibrio sera alcanzado mas facilmente, debido
a una rapidez de reaccion alta. En consecuencia, a una mayor temperatura el
rendimiento de isoparafinas est4d limitado por el equilibrio (limitacion
termodinAmica ) y a una menor temperatura esta limitada por la baja rapidez de
reaccion (limitacién cinética ). Esto es uno de los motivos por el cual el nivel de
conversion de parafinas a isoparafinas en los catalizadores del tipo zeolita es bajo,
debido a la limitacion por el equilibrio termodinamico. En el caso de catalizadores del
tipo alimina—clorada y/o O0xidos metalicos la conversion de parafinas es mas alta
debido a un mayor contenido de isoparafinas en el producto a las condiciones del
equilibrio termodinamico.
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Las tecnologias del proceso de isomerizacion con diferentes tipos de catalizadores
se mencionan a continuacién :

A. Isomerizacién con catalizadores del tipo Zeolita: Este tipo de catalizadores son
menos activos y se utilizan en operaciones a altas temperaturas, en comparacion
con otros tipos de catalizadores, razon por la cual, el nUumero de octano del
producto isomerizado es bajo. El esquema tecnolégico de este tipo de procesos
requiere del uso de calentadores a fuego directo y un compresor de hidrégeno de
recirculacion, debido a la alta relacion Hy/hidrocarburo que requiere el proceso.
Los principales licenciadores de este proceso son UOP (HS-10), Axens (IP-632) y
Sud-Chemie (Hysopar). La figura 7 muestra un esquema de flujo de este tipo de
proceso.

B. Isomerizacion con catalizadores del tipo alumina-clorada: Este tipo de
catalizadores son mas activos y proporcionan un indice mas alto de octano del
producto isomerizado. Asi mismo, requieren de una inyeccion continua de un
cloruro organico (tetracloruro de carbono y/o percloroetileno) para mantener una
actividad alta en los sitios acidos. El esquema de este proceso requiere el uso de
secadoras de carga liquida y secadoras de hidrégeno de alimentacion, asi como
de una columna lavadora con solucibn de NaOH al 10% en peso, para la
neutralizacion de los gases ligeros (por la presencia de HCI). Los principales
licenciadores de este proceso son UOP (-8, I-80, -8 Plus, I-82) y Axens
(ATIS-2L). La figura 8 muestra un esquema de este proceso.

C. Isomerizacion con catalizadores del tipo 6xidos metalicos sulfatados: Este
tipo de catalizadores son los que han tenido mayor interés en los ultimos afios,
debido a que una de sus ventajas es la de poder operarse a mediana y baja
temperatura, ademas de que el ciclo de vida del catalizador es de 8-10 afios, sin
embargo, tienen un producto con un octano ligeramente mas bajo que el obtenido
con catalizadores del tipo alimina-clorada (1 a 2 unidades). Otra de las ventajas
es gue la alimentacion puede tener mayor cantidad de benceno, el cual es
hidrogenado eficientemente por estos catalizadores. El esquema de este tipo de
procesos requiere unicamente de un compresor de hidrogeno de recirculacion. Los
principales licenciadores de este tipo de procesos son UOP (con su tecnologia
Par—Isom™) y la tecnologia de JSC "NPP Neftehim" (Izomalk-2). La figura 9
muestra un esquema de flujo de este tipo de proceso.
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Figura 7.- Diagrama de flujo del proceso de Isomerizacion con catalizador del tipo
Zeolita ™.

Figura 8.- Diagrama de flujo del proceso de Isomerizacion con catalizador basado en
Alimina clorada ™.
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Figura 9.- Diagrama de flujo del proceso de Isomerizacién con catalizador del tipo
Zirconio sulfatado .

Los esquemas tecnolégicos de los procesos de Isomerizacion, abarcan desde el
esquema sencillo de un solo paso (Once Through) sin recirculacion, el cual es
econémicamente eficiente y normalmente se instala con un minimo costo de
inversion (figura 10). El esquema que incluye una columna deisopentanizadora (DIP)
antes de la seccion de reaccion, permite producir un isobmero de mayor nimero de
octano, incrementando el nivel de conversion del n-pentano y reduciendo
simultdneamente los requerimientos de energia del reactor, esta tecnologia es
razonable cuando el contenido de isopentano en la alimentacion es mayor de 15 %
en peso, este es el esquema actual que se tiene en la Planta de Isomerizacion de la
Refineria Cadereyta (figura 11). EI esquema con columna deisohexanizadora (DIH)
después del reactor de isomerizacion, es una de las mas sencillas formas para
producir un isémero de mayor nimero de octano. En este caso, los componentes de
bajo octano no convertidos (normal hexano y metil-ciclopentanos) son recirculados
hacia la zona de reaccion. Sin embargo, este esquema por si solo (figura 12),
permite incrementar Unicamente la conversion de hexanos, pero no aumenta el
contenido de isopentano en el producto. El esquema de proceso también puede
incluir ambas columnas DIP—Isomerizacion—-DIH (lo cual adn genera un mayor
beneficio, este es el caso de la propuesta de integracion de la columna DIH para

la unidad de Isomerizacion de la Refineria Cadereyta ).
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Existen también esquemas con recirculacion de n—pentano y n-hexano para la total
conversion de parafinas lineales a isoparafinas, las cuales pueden ser realizadas por
columnas de destilacién (con DIP, DIH y ademas una columna depentanizadora) y/o
por adsorcion a través de malla molecular. EI método de adsorcidon molecular (en
fase liquida o fase vapor), estd basado en la capacidad de los poros con tamafio
definido de malla molecular, para adsorber selectivamente las moléculas de
parafinas lineales. La siguiente etapa es la desorcion de las parafinas normales y su
recirculacion a la corriente de alimentacion. Las etapas de adsorcion y desorcion son
realizadas en ciclos continuamente. La compafiia Axens ofrece 2 patentes
avanzadas del proceso de isomerizacidon con adsorcion por malla molecular, el
proceso IPSORB (figura 13) y el proceso HEXORB (figura 14) B UOP ofrece el
proceso de isomerizacion con adsorcion por malla molecular en fase vapor
(Penex/Iso Siv) y el proceso en fase liquida (Penex/Molex™), ademéas ofrece un
proceso mas moderno, el cual combina la separacion con adsorcion de las parafinas
normales no convertidas a isomeros y una columna deisohexanizadora (Penex / DIH
/ Pentane PSA). La tecnologia del proceso Penex—Plus™, la cual esta especificada
para alimentaciones con alto contenido de benceno (7—30 % volumen, en el caso de
la fraccion de gasolina ligera) incluye una seccion de hidrogenacion del benceno
como tratamiento previo de la alimentacién a la seccién de isomerizacion ™.

Fig. 10.- Esquema del proceso de Isomerizacién Penex (Hydrogen Once Through) €.
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Figura 11.- Diagrama de blogues del proceso de Isomerizacién con columna DIP .

Figura 12.- Diagrama de bloques del proceso de Isomerizacién con columna DIH 1.
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Fig. 13.- Esquema del proceso de Isomerizacién IPSORB !,

Fig. 14.- Esquema del proceso de Isomerizacion HEXORB P!,
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La Universal Oil Products (UOP) es la compafia lider como licenciador de los
procesos de Isomerizacién con mas de 120 unidades del proceso Penex™
construidas alrededor del mundo. La compafia Axens es la segunda mas importante
en este rubro con 30 unidades de Isomerizacion patentadas, y en tercer lugar de
importancia se encuentra la compafiia Sud—Chemie con mas de 20 unidades
licenciadas.

2.4.1 Plantas de Isomerizacion de Gasolina ligera en México.

En nuestro Pais, existen 7 Plantas de Isomerizacién de gasolina ligera, todas con la
tecnologia de UOP, las cuales son del tipo HOT (Hydrogen Once Through) Penex™.
Las caracteristicas de estas unidades se muestran en la Tabla 1 siguiente:

Capacidad Inicio de
., . Modelo -
Refineria nominal Operacion
(Esquema actual) .
(BPD) (Afo)
16,800 (@ DIP)
Cadereyta N.L. DIP—Pene 1995
y 12,000 X

Madero Tamps. 12,000 Penex 1996
Minatitlan Ver. 14,000 Penex 1995
Salamanca Gto. 11,000 Penex 1994
Salina Cruz Oax. 15,000 Penex 1997
Tula Hgo. 17,000 Penex 1996

Nota: No incluye la Planta de Isomerizacion de 20,000 BPD del Complejo
Petroquimico Cangrejera, Ver.

Fuente: Petréleos Mexicanos. Base de datos institucional.
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2.5  Principios de Proceso en la Isomerizacién de C5’s y C6’s.
2.5.1. Quimica de las reacciones de isomerizacion de parafinas:

Las principales reacciones de interes son: la isomerizacion de parafinas (la cual esta
limitada por el equilibrio termodindmico), sin embargo, en la mezcla de gasolina
ligera de alimentacion, hay un nimero de isomeros de parafinas, asi como tambien
benceno y naftenos. Las especies preferidas y las reacciones de interés, son
aquellas especies que aportan los valores altos de octano en el producto final.

Reacciones de Isomerizacion [

« A Isomerizacion del n-pentano a iso-pentano

C-C-C-C-C —— C-C-C-C

44—
C
61.7 RON 93.5 RON

« B) Isomerizacion de n-hexano a dimetil-butanos (2,2 DMB y 2,3 DMB)
C
|
C-C-C-C-C-C «——= C-?-C-C

~

(O

2,2—-Dimetil Butano

2,3—Dimetil Butano
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« O) Isomerizacion del n-hexano a 2-metil pentano (2MP)

C-C-C-C-C-C —/* cC-C-C-cC-C
|
C

31.0 RON 74.4 RON

+ O) Isomerizacidon del n-hexano a 3- metil pentano (3MP)

C-C-C-C-C-C _—> C-C-C-C-C

4+
|
C

31.0 RON 75.5 RON

Reacciones de Saturacién de benceno y apertura de anillo de naftenos [’

Saturacion del benceno: Esta reaccién en la unidad de isomerizacion es deseable
como uno de los medios para el control del benceno en la preparacion de gasolinas
finales. Esta reaccion es la que mas hidrégeno consume (3 moles de hidrogeno se
consumen por cada mol de benceno presente en la alimentacién), ademas de que es
la reaccibn mas exotérmica (alrededor de 25 veces mas que la reaccion de
isomerizacion y 5 veces mas que la reaccion de hidrocraqueo). La reaccion de
hidrogenacion del benceno procede rapidamente y es alcanzada a bajas
temperaturas, esta reaccioén no esta limitada por el equilibrio y a las condiciones de
operacion del reactor de isomerizacion la conversién debe ser del 100%.
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La alimentacion a la seccidén de isomerizacion puede contener hasta un maximo de 5
% en volumen de benceno. La funcion del platino en el catalizador de isomerizacion
es la de efectuar la saturacion del benceno.

Isomerizacion de naftenos y apertura de anillos de naftenos **: Los 3 naftenos que
tipicamente estan presentes en la alimentaciéon a la unidad de isomerizacion son;
ciclopentano, metil—ciclopentano y ciclohexano. Los anillos naftenicos se hidrogenan
para formar parafinas. Esta reaccion de apertura de anillos, se incrementa con el
aumento en la temperatura del reactor, a las condiciones de operacion de la unidad,
la conversion de anillos nafténicos a parafinas es del orden de 20-40 %. Como se
puede ver, estas reacciones son muy deseables en el reactor de isomerizacion a
pesar de la pérdida en el octano. El metil-ciclopentano y en menor grado el
ciclohexano forman carbocationes muy estables, los cuales ocupan los sitios acidos
en el catalizador y evitan que estos sitios puedan ser utilizados para la isomerizacion
de parafinas. De esta forma, la isomerizacién de parafinas se ve disminuida cuando
el nivel naftenos aumenta. Por lo tanto un catalizador que promueva la reaccion
rapida del ciclohexano a hexanos es altamente preferido.

Hidrocraqueo: El hidrocraqueo y/o hidrodesintegracion ocurre en los reactores de
isomerizacion a un grado que depende fundamentalmente de la calidad de carga y la
severidad de la operacién. Las moléculas grandes tales como C7's+ tienden a
hidrocraquear mas facilmente que moléculas mas pequefias. Las parafinas C5’'s y
C6’s también se hidrocraquean, pero solo hasta cierto grado (el cual es muy bajo).
Cuando la isomerizacion de parafinas C5°s y C6's se aproxima al equilibrio, entonces
el grado de hidrocraqueo se incrementara. Si la isomerizacion no se realiza
adecuadamente, el hidrocraqueo reducira el rendimiento liquido, incrementando la
generacion de calor y produciendo a su vez; metano, etano, propano y butano. Por
ejemplo para el n-heptano la reaccién de hidrocraqueo es la siguiente:

CHs

|
CH3—CH;—CH;—CH,—CH;—CH,—CH3 + H, —» CH3—CH,—CHz + CHy—CH-CH

Normal Heptano Propano Isobutano
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Promotor &cido *Y: La adicién de un promotor acido del tipo cloruro (como el
percloroetileno C,Cl,) a la corriente de proceso es realizada para mantener la funcién
acida del catalizador con los atomos de cloro. A una temperatura en el reactor de al
menos 105, o mayor, el cloruro organico se descom pone en acido clorhidrico en
presencia del catalizador de isomerizacion.

Percloroetileno + Hidrégeno — Acido Clorhidrico + Etano

Catalizador
C2C|4+ 5H2 > 4HC| + C2H6
Caor

Columna lavadora con solucién de hidroxido de sodio al 10% en peso: El acido
clorhidrico (en fase gaseosa) formado en los reactores de isomerizacion es
neutralizado en la columna lavadora con solucion de hidréxido de sodio (caustico),
por medio de la reaccién acido—base entre el hidroxido de sodio (NaOH) y el acido
clorhidrico (HCI). El resultado de esta reaccion de neutralizacion es la formacion de
cloruro de sodio (NaCl) y agua.

HCI + NaOH —» NacCl + H20

2.5.2. Mecanismos de reaccién [

La isomerizacion catalitica de parafinas se establece principalmente en 2 categorias
principales: (1) aquellas que estan basadas en la reaccion de catalizadores del tipo
Friedel-Crafts (clasicamente tipificadas con cloruro de aluminio y/o acido clorhidrico),
0 (2) las de catalizadores de hidro—isomerizacion (bi—funcionales). La isomerizacién
ya sea por catalizadores del tipo Friedel-Crafts y/o por catalizadores bi—funcionales,
se relaciona generalmente con re—arreglos intramoleculares de iones carbonio, como
se muestra para el normal pentano:

e

@ CH3~CH-CH2-CH2-CH; <—> CH3-C—CH»—CHs

U U
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Existen 2 teorias sobre el mecanismo de reaccion de Friedel-Crafts, aunque ambas
se consideran correctas y uUnicamente son de importancia bajo circunstancias
especificas. Se cree que este tipo de mecanismo requiere de la presencia de trazas
de olefinas o haluros de alquilo como iones carbonio iniciadores, con los que la
reaccion procede a través de propagacion en cadena. El i6n iniciador, el cual
necesita estar presente en pequefias cantidades Unicamente, puede ser formado por
la adicion de HCI o Cloruro de aluminio a una olefina, la cual esta presente en la
parafina como una impureza o la cual se forma por el craqueo de la parafina:

@ RCH =CH; + HAICl; — RCHCH3; + AICl, ™
U

El iniciador entonces forma un ion carbonio de la parafina, para ser isomerizada:

(8) RCHCH3 + CH3—CH>—CH>—CH>—CH3 —» RCH,CH3 + CH3—CH-CH,—CH>CH3;
0] U

Un re—arreglo esqueletal entonces ocurre:

CHs
|
@ CH3—CH-CH;-CH,—CH; — CH3-C—CH,—CHs

U t
El Isopentano es entonces formado y la cadena se extiende por la generacién de un
nuevo idn carbonio:

CH, CH;
| |

(5) CHg—C—CH,~CHj + CHg—CH,—CH,~CH,—CHg—» CH3—CH-CH,~CHj + CHg—CH—CH,—CH,—CHj
U U

Naturalmente, la misma secuencia podria haber sido ilustrada iniciando con el
isopentano y finalizando con el pentano normal, y un i6n iso—carbonio para ampliar la
cadena, por ejemplo; las reacciones (3), (4) y (5) son reversibles, como lo son todas
las reacciones mostradas después. La composicion de la mezcla final es, por
supuesto, ajustada por el equilibrio termodinamico, asumiendo que suficiente tiempo
de reaccion ha sido proporcionado.
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Otra ruta de la reaccion de Friedel-Crafts que se ha sugerido, es la eliminacion
directa del ion hidruro:

(6) CH3-CH,—CH>—CH>—CH3 + AIClI3;—» CH3;-CH-CH>—CH»,—CH3; + HAICI3~

U
El i6bn carbonio, como antes, se re-arregla:

CHs

|
(7) CH3-CH-CH»,—CH;-CH3™ ——  CH3—CH-CH,-CH3 + AICIs

U 0

Finalmente, el isopentano es formado:

CHs CHs
| |
(8) CH3;-C-CH,—CH3; + HAIClI3™ —» CH3;-CH-CH,—CH3 + AICI3

g

La separacion del i6n hidruro es energéticamente favorecida por el hecho de que el
atomo de aluminio pueda completar su octeto de electrones. Como siempre hay algo
de acido clorhidrico presente, ya sea por disefio o por la hidrdlisis del cloruro de
aluminio en presencia de trazas de agua, un acido de Bronsted (proténico) podria
haber sido mostrado para las reacciones (6) y (8) en lugar de un acido de Lewis:

(9) CH3—CH,—CH2-CH2CH3 + H*(AICI4) — CH3—-CH—CH,—~CH,~CH3 + (AICI4)™ + H,

La reaccion anterior no es bien aceptada por la suposicion de la formacion de
hidrogeno. Los catalizadores del tipo bi—funcionales de hidro—isomerizacion se
supone gue operan a través de una olefina intermedia, cuya formacién esta catalizada
por un componente metalico, que se asume para propoésitos de ilustracion que es el
platino:

(10) CH3—CH,—CH,—CH,—CH3 — "' CH3-CH,~CH,~CH=CH, + H,

Esta reaccion es, por supuesto, reversible y debido a que estos catalizadores se
emplean bajo una presion sustancial de hidrégeno, el equilibrio es preferentemente
hacia la izquierda.
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Sin embargo, la funcion acida del catalizador consume la olefina por la formacion de
un ion carbonio y de esta forma permite la formacién de mas olefinas a pesar del
equilibrio desfavorable. Este paso es completamente similar a la reaccion (2)
mostrada para Friedel-Crafts, excepto que es mejor denotar la funcidn acida por una
mas general del tipo “H"A™.

(11) CH3—CH-CH2-CH=CH, + H'A~ —» CH3~CH2-CH,—CH-CH3 + A~
O

El re—arreglo usual entonces queda:

CHs

(12) CH3—CH,~CH2-CH-CH; ———> CH3—CH,—C—CHj
O O

La iso—olefina es entonces formada por la reaccion inversa anéloga de (11):

CHs CHs
| |
(13) CH3—CH,-C-CH3+ A~ —————% CH3—CH,—C=CH, + H'A~

O

La isoparafina finalmente es formada por una reaccion de hidrogenacion:

C|H3 ?HB

(14) CH3—CH,~C=CH,+H, — ", CH3~CH,~CH-CHj

Aquellos catalizadores bi-funcionales de hidro-isomerizacion, que operan a muy
bajas temperaturas, tienen sitios mas acidos fuertes que aquellos catalizadores que
requieren temperaturas mayores. En este caso, es posible que el ion carbonio
necesariamente sea formado por la eliminacion directa del ion hidruro de la parafina,
por la funcion acida del catalizador:

(15) CH3—CH>—CH>—CH,—CH3; + H'A"—> CH3—-CH-CH>,—CH>—CHs + A™ + H>

0
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CHs

|
(16) CHs3—CH-CH,—CH,-CH3 — CH3-C—CH,—CHjs

U U

CHs CHs

(17) CH3—C-CH,—CH3 + A"H; ————» CH3—CH-CH,—CH3 + H*A

La ultima reaccion es en lugar del paso o etapa de propagacion en cadena (reaccion
5) ya discutida con anterioridad. Como la reaccion con hidrogeno es relativamente
rapida, los sitios acidos son facilmente liberados para una reaccion adicional. Esto
puede ser motivo en parte, para la mayor actividad de tales catalizadores
bi—funcionales.

2.5.3. Cinética de la Isomerizacion:

La isomerizacion de parafinas sobre catalizadores del tipo bi—funcionales (platino con
alimina—clorada), representa un beneficio muy importante en la industria de la
refinacion del petréleo. La funcion dual de este tipo de catalizadores consiste en un
componente activo de reacciones de hidrogenacion—deshidrogenacion, tal como el
platino, soportado en un oxido—acido tal como alimina y/o silice—alimina. El
mecanismo mencionado anteriormente, que involucra la formaciéon de una olefina
intermediaria ha sido propuesto por varios investigadores (G.A. Mills, H. Heinemann,
P.B. Weisz y E.W. Swegler) 3. De acuerdo con este mecanismo, el componente de
deshidrogenacion del catalizador, genera la olefina intermediaria, la cual se mueve
hacia los sitios &acidos para ser isomerizada, presumiblemente por via de un
mecanismo de formacion del i6n carbonio. Generalmente, ya sea la
deshidrogenacion y/o la funcién acida, puede ser controlada su rapidez, dependiendo
del catalizador y de las condiciones de reaccion.

Cinética de isomerizacién para el normal pentano (C  sH12) ™"

Para el caso del n-pentano, existen varios estudios experimentales realizados para la
determinacion del modelo cinético de la reaccion de isomerizacion. La cinética de
iIsomerizacion se presenta a continuacion:
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Pt
n—C5H12 +— C5H10: + H> (Réplda)
_sitio &cido B
C5H10_ 41’ i—CsH]_o_ (Lenta)
Pt
i—C5H10= + H, «—— i—-Cs5H1» (Réplda)

Lo anterior indica que el mecanismo de isomerizacion del n—pentano, procede via
una olefina intermediaria, siendo la etapa de rapidez controlante la reaccion de la
olefina sobre los sitios acidos. El n—penteno que es formado sobre el platino, esta en
equilibrio con el n—pentano e hidrégeno, de manera que la presion parcial del n—
penteno esta dada por la expresion:

K Pn-CsH12

(18) P(n-csH10=) = -

Donde K es la constante de equilibrio termodinamico, Yy P-csu10=): Pn—csH12: Y

Py2 son las presiones parciales de n-—penteno, n-pentano e hidrogeno
respectivamente. El n—penteno se mueve hacia un sitio acido, donde es adsorbido. El
n—penteno absorbido entonces se isomeriza por medio del mecanismo de i6n
carbonio. La rapidez de esta etapa es la controlante y por lo tanto, la rapidez global
esta dada por:

(19) r=k[n— C5H10_]

Donde k es la constante de velocidad y [n — C5H10 =] es la concentracion del n—
penteno adsorbido. La concentracion del n—penteno adsorbido puede estar
relacionada a la presion parcial del n—penteno por medio de una relacion del tipo
Freundlich, que se muestra a continuacion:

(20) [n— C5H10_ ] = bp™(n — C5H10_ )

Donde b y n son constantes, sustituyendo las expresiones (18) y (20) en la ecuacion
de rapidez (19) tenemos la siguiente expresion:

(21) r = k'bK? (pn—C5H12)n —k (pn—CSle)n

PH2 PH2
Con esta expresion es posible determinar la rapidez de reaccién de isomerizacion
para el n—pentano de manera satisfactoria, sin embargo se requiere de la
experimentacion para calcular la constante de rapidez y el orden de reaccion.
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2.6 Variables del Proceso.

En la operacién normal de la unidad de Isomerizacion, una vez establecida la presion
de operacion y los flujos de alimentacion de pentanos y hexanos e hidrégeno,
normalmente solo es necesario ajustar la temperatura de entrada a los reactores. Sin
embargo, es importante conocer el entendimiento de las variables de proceso y su
influencia en el desempeiio de la unidad y el tiempo de vida media del catalizador.

En la descripcion de las variables de proceso siguientes, deben tomarse en cuenta;
la relacién de isomerizacién en el producto, la cual esta referida a la relacion de
porcentaje en peso del isopentano con el total de parafinas alifaticas C5’s, y ademas
la relacién de porcentaje en peso del 2,2-dimetil butano y 2,3-dimetil butano con el
total de parafinas alifaticas C6’s, contenidas en la corriente de fondos de la columna
estabilizadora. Los términos; “alimentacion liquida”, “Carga al reactor” y “Carga
combinada”, estan referidos a; la alimentacion de carga liquida a las secadoras, el
efluente de las secadoras de carga liquida y la carga al reactor (mezcla de pentanos
y hexanos, mas hidrogeno de reposicion) respectivamente.

Temperatura de Reaccion:

En general, la temperatura de los reactores es el principal control del proceso
Existe un limite superior definido para la cantidad de isoparafinas que pueden existir
en el efluente del reactor a cualquier temperatura de salida dada, como se muestra
en las figuras 15a, 15b y 15c ™. Este es el equilibrio quimico impuesto por la
termodinamica, y puede ser alcanzado Unicamente después de un tiempo infinito, por
ejemplo; con un reactor infinitamente grande. En la préctica, por lo tanto, el producto
contendrd una concentracion de isoparafinas menor a la del equilibrio. Al aumentar la
temperatura del reactor, se incrementard la velocidad de isomerizacion y la
composicidén se aproximara mas al equilibrio. A temperaturas excesivamente altas, la
concentracion de isoparafinas en el producto disminuira debido al cambio
descendente sobre la curva de equilibrio, no obstante que a mayor temperatura se
tiene una mayor rapidez de reaccion.

Las curvas de equilibrio proporcionadas muestran el equilibrio en fase vapor y fase
liguida. A las condiciones del proceso en el reactor de isomerizacion, la composicion
esta en ambas fases (liquido y vapor).

La cantidad de liquido estad determinada por la composicién de la alimentacion, la
temperatura del reactor y la presion.
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Los valores de equilibrio para la operacion en fase liquida son mas bajos que para la
operacion en fase vapor. Los valores actuales del equilibrio para el isopentano y el
2,2-dimetil butano en la fase mixta contenida del reactor, quedan entre las curvas de
liguido y vapor, como se muestra en las figuras 15a, 15b y 15c. La figura 15d
muestra el octano de las mezclas al equilibrio ™.

El uso de temperaturas mas altas que las necesarias para alcanzar una mayor
aproximacion al equilibrio, no hace mas que incrementar el hidrocraqueo.
Temperaturas extremadamente altas pueden conducir a un incremento en la
velocidad de depositacion de carbdn sobre el catalizador. Sin embargo, la propension
del catalizador a formar carbén es tan baja, que normalmente se presentara
hidrocraqueo excesivo antes de llegar a los problemas de formacion de carbon.

La unidad tipica de isomerizacion de C5’s y C6's tiene 2 reactores en serie, con los
aditamentos necesarios para tener controles de temperatura independientes. El
sistema del primer reactor, efectla la parte gruesa de la isomerizacién, mientras el
catalizador aun se encuentre activo. El benceno en la alimentacion es hidrogenado
en el primer reactor, aun cuando el catalizador haya perdido su actividad con
respecto a la isomerizaciéon de las parafinas. Se efectlia una parte de conversién con
la apertura de anillo del ciclohexano y metil-ciclopentano hacia hexanos, asi mismo,
algo de hidrocraqueo del normal heptano (C7) presente para producir C3 y C4
ocurre. Estas tres reacciones (hidrogenacion del benceno, apertura del anillo
nafténico a hexano e hidrocraqueo del C7) son exotérmicas y, para una carga tipica,
contribuyen mas al aumento de temperatura del primer reactor, que la propia
isomerizacion de parafinas (la cual también es una reaccion exotérmica).

Normalmente, el sistema del primer reactor sera operado a una temperatura tal que
se maximice la concentracion de isopentano y 2,2—dimetil butano en su efluente. Las
concentraciones obtenidas y la temperatura de salida requerida seran influenciadas
por la cantidad de catalizador activo presente, por la cantidad de componentes
ciclicos C6 y componentes C7+ presentes en la alimentacién, mayores temperaturas
son requeridas cuando hay altas concentraciones de estos componentes (ciclicos C6
y C7+) en la carga reactiva. De este modo, la temperatura de reaccion en el sistema
del segundo reactor sera menor, siendo posible operarla bajo condiciones donde el
equilibrio termodinamico es mas favorable.
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Figura 15a.- Curva de equilibrio en fase vapor y fase liquida del Isopentano **.

Figura 15b.- curva de equilibrio en fase vapor y fase liquida del 2,2—Dimetilbutano **.
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Figura 15c.- Curvas de equilibrio para los componentes C5’s y C6’s M4,

Figura 15d.- Octano de las mezclas al equilibrio **.
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Aunque la temperatura del primer reactor es normalmente seleccionada sin
considerar el contenido de isomeros en el producto final del fondo de la columna
estabilizadora, existen interacciones posibles las cuales podrian ser consideradas
para una operacion optima de la unidad, las relaciones cuantitativas que se
desarrollen con la experiencia operacional en cada unidad, las cuales variaran con la
edad del catalizador. Considerando que el producto final puede hacerse mas rico en
isopentano y 2,2—dimetil butano (después de optimizar la temperatura del segundo
reactor), entonces el primer reactor es operado mejor con un mas bajo contenido de
isopentano y 2,2—dimetil butano en su efluente, lo que implica una temperatura
menor en el primer reactor y, por lo tanto menos hidrocraqueo y un rendimiento
ligeramente mayor de liquido. Estos ajustes es mejor ejecutarlos durante el inicio de
la corrida, cuando todo el catalizador esta fresco.

La segunda interaccién puede ocurrir con alimentaciones mas ricas en compuestos
ciclicos C6. Debido a que estos compuestos tienden a reducir la velocidad de
isomerizacion de parafinas, con cargas ricas en estos compuestos es mas
beneficioso seleccionar y/o elegir la temperatura del primer reactor para controlar la
cantidad de componentes ciclicos que entran al segundo reactor. De esta forma,
aumentando la temperatura del primer reactor, mas componentes ciclicos son
convertidos a hexanos y la velocidad de isomerizacion en el sistema del segundo
reactor sera incrementada.

La mejor combinacion de temperaturas de los reactores para cada unidad, se
determinara mas facilmente por medio de la experiencia operativa.

Espacio Velocidad del Liquido por hora (LHSV) )

Este término, comunmente abreviado como LHSV, esta definido como; el flujo
volumétrico por hora de carga al reactor dividido por el volumen de catalizador
contenido en los reactores (en unidades consistentes). El disefio de LHSV para la
unidad de isomerizacién de pentanos y hexanos (Penex), estd normalmente entre 1y
2. Un aumento de LHSV por encima del disefio, conducird a relaciones de
isomerizacidn mas bajas en el producto. Con la finalidad de evitar una severidad
excesiva en el reactor, el valor de LHSV debera mantenerse siempre por arriba de
0.5 hr! para ambos reactores, o bien al menos 1.0 hr™* por cada reactor.
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Relacion molar Hidrégeno/Hidrocarburo %

Esta relacion se define como el nimero de moles de hidrégeno en la salida del
reactor dividido entre el nimero de moles de carga que fluyen sobre el catalizador, y
esta especificado para la unidad de isomerizacion (Penex) un valor de 0.05 moles de
H./mol de hidrocarburo. El propésito principal de mantener esta relacion por encima
del disefio, es para evitar que el carbon se deposite sobre el catalizador, y ademas
mantener suficiente hidrégeno para que las reacciones se lleven a cabo. Si es
necesario, la carga al reactor deberd reducirse para mantener la relacion
hidrégeno/hidrocarburo en su valor de disefio. La relacion hidrogeno/hidrocarburo es
determinada por la medida de los moles totales de hidrégeno en el gas del domo de
la estabilizadora dividido entre el total de moles de carga fresca.

Presion 1Y

Las unidades de isomerizacion del tipo Penex, estan normalmente disefiadas para
operar a 31.6 kg/cm®g (450 psig) a la salida de los reactores. Los compuestos
metil-ciclopentano y ciclohexano se adsorben en el catalizador y reducen la
velocidad de las reacciones de isomerizacion. Presiones mas altas ayudan a reducir
este efecto de los componentes ciclicos. Disminuyendo la presion de la unidad u
operando a un nivel ligeramente mas bajo de presién, no afecta la vida del
catalizador, pero la relacion de isomerizacion podria ser influenciada.

2.7 Catalizador del Proceso.

La isomerizacién esquelética de parafinas puede ser catalizada solamente por acidos
fuertes. La primera generacion de catalizadores de isomerizacion estuvo constituida
por los catalizadores del tipo Friedel-Crafts, compuestos como los halogenuros de
Aluminio (por ejemplo; tricloruro de aluminio AICI3) donde la capacidad para la
isomerizacion del n-hexano y el n-octano habian sido demostradas desde 1933 [,
Los catalizadores de isomerizacion empleados durante la segunda guerra mundial
fueron todos del tipo Friedel-Crafts. Aquellos que contenian cloruro de aluminio
anicamente fueron una mezcla compleja de hidrocarburo/cloruro de aluminio
(proceso llamado Sludge) o fueron manufacturados en sitio por deposicion dentro de
un soporte de alimina o bauxita. Estos catalizadores fueron intentados operar a muy
bajas temperaturas (49-129<C), y de esta forma apro ximarse a una composicion al
equilibrio mas favorable por manejar estas temperaturas.
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Estos catalizadores tendian a consumirse ya sea por la reaccion con la alimentacion
y/o producto. Cuando la temperatura fue ligeramente incrementada en un esfuerzo
para compensar las pérdidas de catalizador y tener mas velocidad de reaccion para
un mayor efecto de isomerizacion, fracciones ligeras fueron formadas por el efecto
de craqueo y estos fueron venteados, causando una excesiva pérdida del promotor
acido (HCI). Se presentd entonces el problema de corrosién en los equipos corriente
arriba, debido a la solubilidad del cloruro de aluminio en el hidrocarburo, esto ademas
de su alta volatilidad relativa y a la dificultad de removerlo del producto por medio de
una columna lavadora con sosa caustica. El proceso presentd entonces problemas
de disposicion de residuos que se consideraban poco significativos antes de los
factores ambientales desarrollados en el presente. Este proceso de lecho fijo algunas
veces se basaba en cantidades no predecibles de isomerizacion, por este motivo,
estos procesos fueron eliminados en breve tiempo.

Los problemas operacionales, los cuales eran caracteristicos de las plantas de
isomerizacion con catalizador del tipo Friedel-Crafts, la ventaja de la reformacion
catalitica, la cual no unicamente producia hidrogeno (generalmente disponible en las
refinerias), sino que también demostraba practicamente el uso de catalizadores
conteniendo un metal noble, y el alcanzar un nimero de octano mayor con estos
catalizadores, iniciaron el uso de los primeros procesos con catalizadores de hidro—
isomerizacion.

Los catalizadores de este tipo, generalmente contenian un metal noble y algin
haluro, y los procesos eran operados a temperaturas de aproximadamente 300 <C,
ademas empleaban una recirculacion de hidrégeno para prevenir la carbonizacion
del catalizador y no utilizaban promotores o trazas de estos. En general, no requerian
de un secado especial de la alimentacién, pero tenian el beneficio de un bajo
contenido de azufre en la alimentacion. Con la puesta en marcha de estos
catalizadores llamados de segunda generacién (consistentes en Platino sobre
alimina) se permitid6 disminuir los problemas de corrosion y de minimizar la
sensibilidad al envenenamiento por contaminantes, de este modo se aumentd
sensiblemente el ciclo de vida del catalizador, sin embargo, su operacion a
temperaturas altas (mayores de 300C), llevaba a un a limitacion termodinamica de la
conversion, obteniéndose una mezcla de producto de menor calidad al disminuir la
relacion de isomerizacion. Debido a sus altas temperaturas de operacion, y a la baja
conversién a isoparafinas que generaban estos procesos, este tipo de catalizadores
fueron rapidamente reemplazados .
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Lo anterior condujo al desarrollo de catalizadores bi-funcionales de tercera
generacion (consistentes en Platino sobre aliimina clorada de manera continua) ©.
Estos catalizadores, se conocen arbitrariamente como catalizadores de baja
temperatura, los cuales operan a temperaturas menores de 199<C. Tipicamente son
catalizadores de lecho fijo que contienen un metal noble soportado y un componente
gue proporciona la acidez en el catalizador. Estos son operados en una atmosfera de
hidrégeno, pudiendo emplear un promotor acido cuya concentracion en el reactor
puede variar en un rango desde partes por millon (ppm) hasta niveles
sustancialmente mas altos. Generalmente requieren de una alimentacion libre de
humedad y de azufre, sin embargo, pueden diferir en forma importante en su
tolerancia a hidrocarburos de otro tipo (naftenos y olefinas) y de pesos moleculares
diferentes (C7+).

El hidrocraqueo a gases ligeros es generalmente menor con este tipo de
catalizadores, de manera que los rendimientos liquidos son altos. A esta generacién
pertenecen la mayoria de las plantas operando en el mundo actualmente, siendo el
proceso HOT (Hydrogen Once Through, de un solo paso) Penex—UOP el que tiene la
mayoria de las unidades construidas.

Otra innovacion la constituyeron los catalizadores del tipo zeolitico, que presentan
una menor sensibilidad a los contaminantes, aunque muestran menor actividad y
selectividad a la isomerizacion.

La dltima generacién la constituyen los catalizadores superacidos constituidos por
oxidos metalicos de elementos de transicibn promovidos con oxoaniones (por
ejemplo; SO, 2-ZrO,, WOx-ZrO;) con agregado de Platino para evitar su
desactivacion. El catalizador basado en Pt/SO, 2-ZrO, constituye la base del
proceso Par-Isom (nueva tecnologia de UOP), mientras que WOx-ZrO, es el
catalizador del proceso EMICT de Exxon [?. Las ventajas de la isomerizacién frente a
la reformacion son un mayor rendimiento de isoparafinas debido a la menor
temperatura de operaciéon (factor termodinamico) y menores pérdidas por craqueo,
sin embargo, tienen limitaciones por el volumen de carga que procesan.

En la actualidad existen muchos tipos de catalizador y de tecnologias para la
isomerizacion de la gasolina ligera. Las tecnologias disponibles puede ser
comparadas en base a su desempefio, medidas en cuanto al barril-octano y los
costos del proceso. El desempefio de cualquier proceso de isomerizacion puede ser
mejorado por la adicidbn de esquemas con recirculacion de componentes selectos.
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Actualmente el proceso de isomerizacion con mayor rentabilidad, es un proceso
basado por un catalizador con alumina clorada, que utiliza un esquema de
recirculacion del tipo columna deisohexanizadora (DIH). Las familias de los tipos de
catalizador de isomerizacion ofrecen relativas ventajas y desventajas; el catalizador
de alumina clorada ofrece una muy alta actividad y rendimiento, sin embargo, este
tipo de catalizadores son muy sensibles al agua, de manera que requieren secadoras
de alimentacién que incrementan los requerimientos de capital significativamente,
ademas estos catalizadores requieren de la inyeccion continua de un cloruro
organico. La necesidad de inyectar este cloruro organico requiere de un costo de
capital adicional por la necesidad de una columna lavadora con solucién de hidréxido
de sodio al 10% en peso.

Los catalizadores del tipo zeolitico son regenerables y relativamente tolerantes a
contaminantes, sin embargo, estos tienen menor actividad y requieren de
temperaturas de operacién mas elevadas, con las cuales se requiere el uso de un
calentador a fuego directo. Los catalizadores de zirconia sulfatados tienen
actividades significativamente mayores que los catalizadores zeoliticos, pero todavia
tienen significativamente menor actividad que los catalizadores del tipo alumina
clorada, sin embargo estos catalizadores del tipo zirconia sulfatados son
regenerables y toleran contaminantes. Los catalizadores del tipo zeolitico y de
zirconia sulfatados requieren de relaciones hidrogeno / hidrocarburo mayores y
ademas, un compresor de recirculacion y un separador son requeridos para las
tecnologias basadas en estos catalizadores.

La isomerizacion de un solo paso de la corriente de alimentaciéon de C5's / C6’s
produce una mezcla de isdbmeros con un indice de octano de investigacion limpio de
82-84. Esto puede ser incrementado hasta valores de 90-92 octanos, utilizando un
esquema con recirculacion de C5's/C6’s no convertidos hacia el reactor. La
propensién de formar coque del catalizador de isomerizacién es baja, de esta forma,
no hay necesidad para recircular hidrogeno. El dnico hidrégeno presente es el
requerido para la saturacion del benceno y un pequefio exceso para el ajuste de los
cambios en la composicion de la alimentacion. La figura 16, muestra el indice de
octano obtenido en diferentes esquemas del proceso de isomerizacion patentados
por UOP, considerando una alimentacion de nafta ligera (mezcla de pentanos y
hexanos) con valores de octano comprendidos entre 60—70 unidades .
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Figura 16.- indice de Octano obtenido en el proceso de Isomerizacion con diferentes
esquemas de proceso patentados por UOP 7,

2.8 Contaminantes del Proceso

Existe la probabilidad de que la alimentacion a la Unidad de Isomerizacion contenga
compuestos contaminantes e indeseables, estos compuestos pueden ser los
siguientes:

* Azufre

* Aguay otros compuestos oxigenados
» Nitrégeno

* Fluor

Asi mismo, existen compuestos indeseables que pueden estar presentes en la
alimentacion, estos son:

* Olefinas

» Compuestos ciclicos

e Heptano (C7) y mas pesados
e Butano
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Debido a que la alimentacion a la unidad Penex es hidrotratada y tiene un secado
previo, es poco probable que cualquiera de estos contaminantes se manifieste en
cualquier grado en la alimentacion. Sin embargo, es posible que se presenten fallas o
descuidos en la operacion de la unidad, que impacten negativamente en el proceso
de isomerizacion.

Contaminantes [

1.- Azufre: La presencia de azufre en la alimentacion combinada disminuira la
actividad del catalizador. Esta disminucién en la actividad es temporal y su
recuperacion normalmente es rapida una vez que el azufre en la alimentacion ha sido
removido. Un incremento en la temperatura del reactor para purgar el azufre que se
gueda en el catalizador mas rapidamente es deseable después de que el azufre ha
sido removido de la alimentacion combinada. Mientras el azufre esta presente en la
alimentacion, un incremento en la temperatura puede ayudar para compensar
parcialmente la reduccion de la actividad del catalizador.

2.- Agua y otros compuestos oxigenados: La desactivacion ocasionada por estos
compuestos es Permanente. Aproximadamente 1 libra de cualquier compuesto
oxigenante desactivara 100 libras de catalizador. Los compuestos oxigenados
reaccionan quimicamente con el cloro activo del catalizador. Este cloro se encuentra
quimicamente ligado en la estructura de la alimina durante su fabricacion y/o
manufactura. El agua, una vez que reacciona con el catalizador, expulsa el acido
clorhidrico (HCI), y es quimicamente encontrado como un radical hidroxilo en la
alimina.

3.- Compuestos de Nitrégeno: Estos compuestos reaccionan normalmente con el
cloro en el catalizador, y/o con el acido clorhidrico para formar sales, las cuales
desactivan el catalizador permanentemente al cubrir u obstruir los sitios activos del
catalizador, por la pérdida de cloro y por la mala distribucién de los sitios acidos
debido a los depdsitos de sales.

4.- Compuestos de Flaor: Estos compuestos también son un Veneno Permanente
del catalizador. Aproximadamente 1 libra de estos compuestos desactivara 100 libras
de catalizador. Generalmente estos compuestos se presentan en las unidades de
Isomerizacién de butanos, sobre todo si alimentacién proviene del butano producido
en la seccion de alquilacion, para lo cual se requiere el pre—tratamiento con
defluorinadores.
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Aunque el proceso de Isomerizacion Penex tolerara ciertos componentes
indeseables de hidrocarburos, estos deberan ser minimizados en la alimentacion
para asegurar un desempefio 6ptimo de la unidad.

Hidrocarburos indeseables

1.- Olefinas: EIl proceso de Isomerizacion Penex ha sido operado con un contenido
de olefinas de hasta 2 % Vol. La cantidad y los tipos de olefinas presentes, son una
fraccion de C5/C6 de un reformado catalitico que es aceptable, pero, corrientes con
alto contenido de olefinas, procedentes de procesos térmicos y/o de la unidad FCC,
no pueden ser manejados en la seccidon de isomerizacién, sin antes haber sido
hidrogenadas para saturar los compuestos olefinicos. El efecto adverso de
cantidades apreciables de olefinas conduce a un cubrimiento fisico del catalizador,
seguido de reacciones de polimerizacion, por lo que su impacto es muy significativo.

2.- Compuestos ciclicos: Aunque estos compuestos no son de efecto acumulativo,
a presiones de operacion normales, los compuestos ciclicos son absorbidos en el
catalizador y de esta forma, reducen los sitios activos disponibles para la
isomerizacion de parafinas. (Si la cantidad de benceno en la carga de alimentacion
excediera el 5%, se necesitaria una cantidad adicional de catalizador en los
reactores). Los hidrocarburos ciclicos no saturados, consumen cantidades
considerables de hidrégeno, resultando en un gran incremento de la temperatura a la
salida del reactor (reacciones exotérmicas), lo cual es indeseable desde el punto de
vista del equilibrio quimico de la reacciébn de isomerizacion. El benceno es
rapidamente hidrogenado y después se comporta como una cantidad equivalente de
ciclohexano. El ciclohexano y otros compuestos nafténicos C6°s son convertidos a
parafinas C6’s (hexanos). Esto resulta en una disminucion del nimero de octano
para esta porcion de la carga de alimentacién. Sin embargo, con un fraccionamiento
normal, cualquier intento para eliminar los compuestos ciclicos, resultara también en
una exclusion en parte del hexano normal, es decir, se perderd algo de normal
hexano con estos compuestos.

El disefio convencional del proceso HOT Penex, no contempla instalaciones
especiales de fraccionamiento.

3.- Hidrocarburos C7 y mas pesados: El contenido de heptano (C7) y mas pesados
en la alimentacion al proceso de isomerizacion, es conveniente restringirlo a valores
de 2-3 % maximo, usando los catalizadores para el proceso Penex.
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Las parafinas C7’s se hidrocraquean facilmente a propano (C3) y butanos (C4’s), y
aguellas que no se hidrocraquean se isomerizan en una mezcla de hidrocarburos
que tienen un numero de octano mas bajo, que el producido por la isomerizacion de
parafinas C5’s/C6s y de esta forma, degradan el namero total de octano del
producto final. Los naftenos del tipo C7’s tienen el mismo efecto adverso a los
naftenos del tipo C6's ya descritos pero en un grado mayor. Por supuesto,
normalmente no se espera tener los niveles de hidrocarburos ciclicos y C7+ ya
mencionados, a menos de que existan fallas en el equipo de fraccionamiento de la
unidad de hidrotratamiento precedente.

4.- Butanos (C4’s): El contenido de butanos en la carga no es particularmente
preocupante por el efecto que puedan ocasionar en las reacciones del proceso. Un
valor de 4% en volumen liquido normalmente es aceptable.

Tabla la.- Limites permisibles de contaminantes a la Unidad de Isomerizacion.

Carga Combinada a Unidad de Isomerizacién Y.

Contaminante Limite tipico Método de laboratorio
Azufre total 0.1 ppm (% peso) UOP — 727
Nitrégeno total 0.1 ppm (% peso) UOP - 384

Oxigenados totales

0.1 ppm (% peso)

Agua 0.05 ppm (% peso) Analizador en linea
Cobre UOP — 144
Arsénico UOP — 296 / 387
Flaor 0.5 ppm (% peso) UOP - 619
NUmero de Bromo 4 ASTM - 1159
Cloro Total 0.5 ppm (% peso) UOP — 395

O El método a utilizar depende del tipo de oxigenado.

Péagina 42




“Estudio de adecuacién e integracion de una torre deisohexanizadora (DIH) en el proceso de isomerizacién
de pentanos y hexanos, para el incremento de octano del isémero producto en la Refineria Cadereyta”

Tabla 1b: Hidrégeno de reposicion a la unidad de Isomerizacién Y.

Contaminante Limite tipico Método de laboratorio
Sulfuro de Hidrogeno (H2S) 1 ppm (% mol) Tubo Draeger
Nitrégeno total 1 ppm (% peso) UOP - 430

Agua 0.1 ppm (% peso) Analizador en linea
HCI 5 ppm (% mol) Tubo Draeger

Oxidos de Carbono totales 10 ppm (% mol) UOP - 603

CO 1 ppm (% mol) UOP - 603

2.9  Descripcion de la planta y equipos principales.

En esta seccion se presenta una descripcion del equipo mayor de la planta, su
funcion en el proceso y su ubicacion en el flujo de proceso 2

Columna Deisopentanizadora DIP (DB-303)

La carga a la unidad, proveniente de las plantas hidrodesulfuradoras de naftas
(U-400—I & U-400-II) contiene un volumen de isopentano, el cual es beneficioso
remover antes de enviar la alimentacion a la seccidn de reaccién. La carga mezclada
de ambas plantas se recibe a control de nivel (LIC-160) en el acumulador de carga a
la DIP (FA-310) a una presién de 1.5 kg/cm?g y una temperatura de 36<C.
Posteriormente es succionada por alguna de las bombas GA-311 A/B y es enviada a
control de flujo (FIC-02) a través del intercambiador de calor de carga contra fondos
(EA-314 A/B) de la columna deisopentanizadora, entrando a la columna en el plato
namero 40. Esta columna consta de 80 platos distribuidos para la separacion
eficiente del isopentano contenido en la mezcla de alimentacion. Los vapores del
domo (isopentano y mas ligeros) pasan a través del control de presion del sistema
(PIC-01, el cual opera a 3.5 kg/cm?g) y se condensan en los enfriadores con aire
EC-304, para después recibirse en el acumulador de reflujo (FA-309), el liquido
condensado rico en isopentano fluye hacia las bombas GA-310 A/B, la cual
descarga a dos corrientes; una corriente de reflujo a control de flujo (FIC-06) y otra
corriente de salida (a control de flujo con el controlador FIC-05), la cual se integra
méas adelante en el proceso con el producto isomerizado del fondo de la columna
estabilizadora, enviandose al tanque o esfera de producto final.
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El producto del fondo de la torre, pasa a las bombas GA-309 A/B, saliendo a control
de flujo (FIC-03) pasando por el intercambiador de carga contra fondos (EA-314
A/B), para posteriormente fluir hacia el proceso como carga liquida a la seccion de
isomerizacion. El calentamiento de la columna se obtiene mediante un par de
rehervidores calentados con vapor de baja presion (EA-315 A/B). Las condiciones de
temperatura de la columna son de 105 < en el fondo y 68 T en el domo, con una
temperatura de la corriente de alimentacion de 79 °C.

Guarda Adsorbedora de azufre (FA—304)

El objeto de este equipo es proteger al catalizador del proceso Penex del azufre que
pueda estar contenido en la alimentacion liquida. Este equipo de adsorcion reduce el
azufre a un nivel de seguridad para la operacion Optima del sistema de reaccion. La
guarda adsorbedora de azufre estd cargada con un adsorbente a base de niquel
(UOP ADS-11) el cual esta disefiado quimicamente para adsorber el azufre
contenido en la carga liquida. La alimentacion se calienta en los intercambiadores
EA-304 y EA-305 (que intercambia calor con la corriente del fondo de la columna
estabilizadora) a una temperatura de 121 pasando por el adsorbente en flujo
descendente. Después de mas o menos 1 afio de operacién, el equipo debe
recargarse con adsorbente nuevo (fresco). La seccion de isomerizacién no necesita
salir de operacion durante el periodo de tiempo corto requerido para la recarga del
adsorbente. La corriente que sale de la adsorbedora se enfria a 85T en el
intercambiador EA-304 y posteriormente hasta 55C en los aereo—enfriadores
EC-301 A/B, para finalmente enfriarse a 38T en los equipos EA-306 A/B.

Secadoras de Alimentacioén liquida (FA-305 A/B)

El objetivo de estos equipos, es asegurar que la corriente de hidrocarburo esté libre
de humedad antes de entrar a la seccion de reaccién de isomerizacion, operando
generalmente en serie, excepto cuando alguno de estos se encuentra en
regeneracion (durante el cual uno solo de estos se encuentra en servicio). La
corriente de pentanos y hexanos entra por el fondo fluyendo en forma ascendente a
través de las mallas moleculares (las cuales actuan como desecantes). La mezcla de
alimentacion libre de humedad pasa posteriormente hacia el tanque de balance de
carga a la seccién de reaccion (FA-306). Después de algun periodo de tiempo, el
secador que se encuentra en la primera posicién llega a saturarse de humedad (para
esto se tiene un analizador de humedad localizado entre las 2 secadoras), en este
momento, sera necesario la regeneracion del secador de primera posicion, quedando
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el segundo en operacidn Unicamente, una vez concluida la regeneracion, esta
secadora es puesta nuevamente en operacion, quedando en la segunda posicién y la
otra secadora pasa a la primera posicion. De esta forma, son operadas las secadoras
de alimentacion liquida, asegurando con esto, la eliminacion de humedad del flujo
continuo de proceso hacia la seccion de reaccion.

Secadoras de Hidrégeno de Alimentacion (FA-303 A/B)

El hidrégeno de alimentacion a la unidad, también debe estar libre de humedad, para
proteger el catalizador, por esta razon, la unidad cuenta con 2 secadoras de
hidrogeno, las cuales operan de la misma forma que las secadoras de carga liquida.
Esta alimentaciéon de hidrégeno es clave para un control de presiéon adecuado de la
seccion de reaccidn y una operacion 6ptima de la columna estabilizadora.

Circuito de cambiadores de calor del sistema de reaccién

La carga liquida contenida en el tanque de balance FA—306 es bombeada por una de
las bombas de carga liquida GA-301 A/B a través del circuito de cambiadores de
calor a control de flujo (FIC-12), la presién a la cual operan las descargas de estas
bombas es de aproximadamente 33 kg/cm2g. El circuito de cambiadores del sistema
de reaccion consta de; Cambiadores de carga combinada fria (EA-307 A/B),
cambiadores de carga combinada caliente (EA-308 A/B) y el calentador de carga a
los reactores (EA-309). Antes de entrar la alimentacion liquida a los cambiadores de
carga combinada fria, la alimentacion se mezcla con la corriente de hidrégeno (el
cual se controla a través del controlador de flujo FIC-15) proveniente de las
secadoras a una presion de 32.8 kg/cm2g. Los cambiadores de calor de carga
combinada fria, estdn equipados con un directo (by—pass) que se utiliza para
controlar la cantidad de carga combinada a precalentamiento, para esto, se cuenta
con una valvula de control automatico  (HV-05). La carga combinada primero pasa
a través de los cambiadores de carga combinada fria (EA-307 A/B) y se precalienta
a una temperatura aproximada de 85-90 T, poster iormente, pasa a través de los
cambiadores de carga combinada caliente (EA-308 A/B) donde se incrementa la
temperatura hasta 105-110 €. Una vez que la carga combinada sale de estos
equipos, una pequeia cantidad de promotor del catalizador (equivalente a 150 ppm
en peso como cloruro basado en el flujo de alimentacion) es inyectado de manera
continua por medio de bombas de inyeccion (este promotor del catalizador, que es
normalmente percloroetileno, se almacena en un pequefio acumulador con una
atmosfera de nitrogeno).
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La carga combinada se lleva finalmente a la temperatura de operacion deseada en el
calentador de carga (EA-309) el cual opera por medio de un controlador de
temperatura que controla el flujo del medio de calentamiento (vapor de media
presion) con el lazo de control entre el controlador TIC-72 & FIC-16. Este equipo se
encuentra equipado con un sistema de paro automatico que se activa por baja carga
o baja alimentacion del flujo de hidrégeno. Después de salir del calentador de carga,
la corriente combinada fluye hacia el primer reactor. De la misma forma, la carga que
entra al segundo reactor, tiene implicito un controlador de temperatura (TIC-70) el
cual es operado con 2 valvulas automaticas que controlan la temperatura a través de
los cambiadores de carga combinada caliente (EA-308 A/B).

Reactores de Isomerizacion (DC-301 A/B)

Los reactores son el corazén del proceso. Su operacion es de tal manera que un
reactor puede colocarse en serie con el otro reactor. Varias veces durante la
operacion de la unidad, un reactor puede estar en la primera posicion y otras en la
segunda posicion. Dentro de la cama de catalizador de cada reactor, se cuenta con
termopares que permiten evaluar la diferencial de temperaturas a través de cada
cama y con esto tener informacion para la evaluacién del nivel de actividad del
catalizador en cada reactor. La carga que sale del primer reactor, pasa por el
cambiador de carga combinada caliente, donde el calor de reaccién del primer
reactor se remueve parcialmente. La temperatura requerida se logra a través de un
controlador de temperatura (TIC-70). La corriente parcialmente enfriada fluye hacia
el segundo reactor, donde se completa la reaccion final del proceso.

Los reactores estan equipados con lineas de purga de hidrégeno, localizadas a la
entrada de cada reactor. La purga de hidrogeno se utiliza para remover los
hidrocarburos de un reactor que va a ser vaciado para cambio de catalizador y/o para
el enfriamiento durante una emergencia.

Para casos de emergencia por alta temperatura, cada uno de los reactores esta
equipado con lineas para ser depresionados hacia el sistema de desfogue de la
planta. Los reactores se depresionan por la linea de salida del segundo reactor. La
linea de depresionamiento esta equipada con 2 valvulas motorizadas, las cuales se
operan desde el sistema de control distribuido de la planta.
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Después de salir del segundo reactor, el efluente es enviado por el lado tubos del
cambiador de carga combinada fria, posteriormente pasa a control de presion del
sistema de reaccion (PIC-09) hacia la columna estabilizadora. Cada reactor esta
empacado con 38 m® de catalizador 1-8 de UOP, el cual es un material a base de
Pt—Pd soportado en alimina.

Columna Estabilizadora (DB-301)

El objetivo de esta columna, es la de separar del producto isomerizado, el hidrogeno
disuelto, el acido clorhidrico y los gases ligeros producidos por las reacciones de
hidrocraqueo de la alimentacion (C1, C2, C3y C4’s).

La columna estabilizadora cuenta con 30 platos (tipo perforado). La alimentacion se
recibe en el plato 16 a través del control de presion de la seccion de reaccion (PIC—
09) a una temperatura de entre 100-115 . La colu mna se calienta por medio de un
recalentador (EA-311) que opera con un flujo de vapor de media presion. El
calentamiento se controla por medio de un controlador de presion del vapor y un
controlador de flujo de salida de condensado de media presion.

Los vapores del domo de la columna estabilizadora, que son hidrocarburos ligeros,
pasan a través de condensadores enfriados por aire (EC-302) y posteriormente a los
condensadores (EA-310 A/B) para ser condensados Y fluir al acumulador de reflujo
de la columna (FA-308). Para mantener la presién del sistema de la columna
estabilizadora, los gases ligeros se envian a través del control de presion (PIC-12)
hacia la torre lavadora de gases con solucion de NaOH al 10% en peso. La presion
del sistema se controla en 13.5 kg/cm?g. Todo el liquido condensado en el
acumulador de reflujo se bombea a control de nivel del mismo a través de las
bombas GA-304 A/B como reflujo hacia el plato 1 de la columna estabilizadora. La
columna estabilizadora opera con una temperatura en el fondo de 161C y una
temperatura del domo de 78<. El producto del fondo de la estabilizadora, se envia
hacia almacenamiento, fluyendo a través del control de nivel (LIC-11) primero hacia
el intercambiador de carga a la guarda de azufre (EA-305) y luego hacia los
enfriadores (EC-303 & EA-312 A/B) para ser enfriados hasta 38T y de esta forma
enviarse hacia almacenamiento mezclandose con el flujo de isopentano extraido de
la columna deisopentanizadora. Un pequefio flujo de esta corriente, es utilizado en
los sistemas de regeneracion de las secadoras, reincorporandose nuevamente
después de la valvula de control de nivel LV-11 por medio de un control de presion.
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Columna Neutralizadora de gas (DA-301)

El gas que sale del acumulador de reflujo de la columna estabilizadora entra a la
torre neutralizadora por el fondo, fluyendo en forma ascendente y entrando en
contacto a contra—corriente con la solucidn caustica para remover el acido clorhidrico
(por medio de reacciones de neutralizacion), saliendo por el domo hacia la red de
gas combustible por medio de un control de presiéon (PIC-13). El contenido de
hidrogeno en esta corriente de gas se analiza para determinar las moles de
hidrbgeno que salen del sistema, y calcular con esto la relacion
hidrégeno/hidrocarburo.

La solucién de hidréxido de sodio al 10% en peso, que fluye a contracorriente es
bombeada por medio de los equipos GA-305 A/B, a través de 2 lineas de
recirculacion a la columna neutralizadora. La velocidad de flujo de circulacion de la
solucion caustica se controla con 2 indicadores locales de flujo.

Periédicamente (una vez por semana aproximadamente) y/o una vez que la solucion
caustica disminuya a una concentracion de 2% en peso, se requiere el cambio de la
solucion (preparando solucion de NaOH al 10% en peso nuevamente) para mantener
la operacion confiable de la columna de neutralizacion. La parte superior de la
columna se encuentra empacada con anillos raschig, cuya finalidad es la de
aumentar el contacto liquido—gas con el fin de hacer mas eficiente la neutralizacion
de la corriente de gas.

2.10 Definiciones importantes en el proceso de Isomerizacion =

Relacion de Isomerizacion: Es un término usado para definir el grado de
isomerizacion que se lleva a cabo en los reactores. Se determina por el porcentaje
en peso o porcentaje mol de las isoparafinas valiosas encontradas en el producto de
fondos de la columna estabilizadora. Entre mayor sea la relacion de isomerizacion a
la salida de los reactores, la calidad del producto isomerizado es mayor en términos
del nimero de octano.

Numero de Isomerizacion de Parafinas (PIN): Se define como la relacion en
porcentaje en peso del Isopentano con respecto a las parafinas C5’s, ademas de la
suma de la relacion del 2,2—dimetil butano respecto a las parafinas C6's y del
2,3—dimetil butano respecto a las parafinas C6’s. El valor minimo para que el
proceso de isomerizacion sea 6ptimo es de 115.0. La siguiente expresion define el
PIN:
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1Cs N 2,2—DMB N 2,3 — DMB)
Cs's Ce's Cs's

PINz(

Relacién de equilibrio del producto: Como la reaccion de isomerizacion es una
reaccion de equilibrio, en el efluente del reactor sera alcanzado un equilibrio entre
isoparafinas y normal parafinas. Cuando este equilibrio es alcanzado, una relacion
maxima de producto o una relacion de equilibrio del producto sera obtenido.
Cualquier intento para exceder estar relacion de equilibrio con la idea de producir
mas isoparafinas en el efluente del reactor puede Unicamente resultar en un menor
rendimiento de isoparafinas y en un incremento en el rendimiento de ligeros (C4’s).

Factor “X": Este término se utiliza para definir el contenido de compuestos ciclicos
presentes en la alimentacion a la seccidon de reaccion de isomerizacion. La suma del
porcentaje en peso de; metil-ciclopentano, ciclohexano, benceno y compuestos C7+
son considerados como el factor “X”. El valor de este factor puede variar de acuerdo
al tipo de unidad, sin embargo, para las unidades del tipo HOT (Hydrogen Once
Through, de un solo paso) los valores tipicos van de 6-12 para el factor “X”. Cuando
el factor “X” es mayor que los valores tipicos, se afectan significativamente las
reacciones de isomerizacion, ocasionando una menor calidad del producto
isomerizado. El factor “X” Se define con la siguiente expresion:

Factor X = (MCP + CHy + Benceno + C,,)

Isomerizacion: Es el re—arreglo molecular de los componentes de hidrocarburos de
cadena lineal, a componentes de hidrocarburos de cadena ramificada. Por ejemplo;
el normal hexano (cadena lineal) mediante una reaccién de isomerizacion forma el
2,2—dimetil butano (compuesto de cadena ramificada).

Hidrocracking (Hidrocraqueo): Es un tipo de reaccion lateral que ocurre en los
reactores de isomerizacion. Un ejemplo es; la formacién de gases ligeros (C4°s)
debido a la desintegracion de compuestos pesados bajo condiciones determinadas
de temperatura.

Hidrogenacion: Es la adicion de hidrégeno a compuestos no saturados tales como
olefinas o aromaticos. Un ejemplo es la reaccion de conversion de benceno a
ciclohexano.
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CAPITULO 11l
3.- METODOLOGIA

Para la realizacion del presente proyecto, se obtuvo informacién de las condiciones
de operacion del proceso de isomerizacion, a través del sistema de base de datos; Pl
Process Book (Instalado en la Refineria, durante su modernizacion en el proyecto
Cadereyta 2000).

La unidad de Isomerizacién de pentanos y hexanos de la Refineria Cadereyta llevé a
cabo su ultima reparacion general programada durante el periodo Agosto—Octubre
del afio 2009, donde lo mas relevante que se realiz6 fue lo siguiente:

e Cambio de Catalizador desactivado del Reactor DC-301 A por catalizador
nuevo del tipo I-8 de UOP.

e Revision y limpieza de acumuladores, columnas y equipos de importancia de
la unidad (DIP, Guarda de Azufre, Secadoras de carga liquida y secadoras de
hidrogeno de reposicion, Columna estabilizadora y Columna Lavadora).

e Integracion de una linea de recirculacion de producto isomerizado, hacia la
linea de recibo de alimentacién externa de pentanos y hexanos al acumulador
de carga de la columna deisopentanizadora, a través de una valvula de
control.

Una vez concluida la reparacién, la unidad reinicié operaciones a partir del 27 de
Octubre del 2009, quedando el sistema de reaccion de la siguiente forma:

e Reactor DC-301 B Operando como primer reactor (Lead Reactor)
conteniendo catalizador usado.

e Reactor DC-301 A Operando como segundo reactor (Lag Reactor)
conteniendo catalizador nuevo.

De la misma forma, se inici6 la operacibn con carga de la unidad de
Hidrodesulfuracion U-400-I (por estar en fuera de especificacion la corriente de
alimentacion de la U-400-I1), por lo que se utilizé de manera semi—continua un flujo
de recirculacion (correspondiente al 32 % del total de producto isomerizado), siendo
la carga promedio a la torre DIP de 11,750 BPD, con un carga neta a reaccion de
9500 BPD y una produccioén neta de 8750 BPD (Isbmero + IC5 del domo de la DIP).
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Posteriormente a mediados del mes de Noviembre (2009), se normalizé la
alimentacion de la unidad U-400-II, quedando las 2 corrientes hacia la unidad de
Isomerizacién, sin embargo, derivado de problemas (operativos) en la calidad de la
corriente de la U-400-Il, se ha utilizado la corriente de recirculacién por etapas
(baches) para mantener la operacion de la unidad con un flujo de 11500 BPD
constantes a la columna deisopentanizadora (DIP) y un promedio de 9000 BPD a la
zona de reaccion, con variacion en la produccion neta (isomero + IC5 del domo de la
DIP) desde 8500 BPD hasta 10,000 BPD.

Se hace la descripcion anterior, debido a que es muy importante especificar que
durante la corrida operacional de la unidad desde el 27 de octubre de 2009 hasta la
fecha, se ha hecho uso de esta recirculacion, la cual cambia la composicion de la
mezcla que se alimenta a la columna deisopentanizadora, y derivado de que el
muestreo (de rutina) realizado a la alimentacién se lleva a cabo en la valvula de
control que recibe la mezcla de alimentacion, esta no es representativa para las 2
corrientes provenientes de las unidades de hidrodesulfuracion. Por este motivo, la
obtencion de datos se realizdé durante los dias en que la unidad llevo a cabo su
operacion con alimentacion externa Unicamente, sin tener recirculacion del producto
isomerizado, para tener datos representativos de la variabilidad de la carga de
pentanos y hexanos provenientes de las unidades de hidrodesulfuraciéon. Con la
informacion obtenida se realiz6 lo siguiente:

e Base de datos promedio de la composicion de carga de cada una de las corrientes
provenientes de las unidades de hidrodesulfuracion (datos cromatograficos).

e Base de datos promedio de las condiciones de operacion de la unidad, durante los
dias en que la unidad operd con carga externa unicamente (sin recirculacion).

e Base de datos promedio de la composicion de hidrégeno proveniente de la unidad
de reformacién numero 1 (cromatogréficos), para los dias con carga externa.

e Datos de los resultados de laboratorio para estas fechas, respecto a la calidad del
isbmero producto (composicion y numero de octano).

Asi mismo, para disponer de informaciéon més real de las caracteristicas de la calidad
de carga a la unidad de isomerizacion, se llevaron a cabo analisis de laboratorio
especificos (del tipo P.ILANN.O.) de las corrientes de alimentacion (U-400-I y
U-400-I11) durante el periodo del 18 al 22 de Febrero de 2010, lo cual permite tener la
informacion necesaria para comparar los datos obtenidos de los analisis
cromatograficos de rutina, con estos andlisis especificos. Para este periodo, también
se obtuvo la informacién de las condiciones de operacion y la calidad de produccion.
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Con base en lo descrito anteriormente, para el presente trabajo de tesis se
contemplan 3 escenarios especificos para la unidad de isomerizacion, los cuales se
describen a continuacion:

Escenario 1

Esto contempla efectuar la simulacion de la planta Isomerizadora de pentanos y
hexanos, considerando que las corrientes de alimentacién de carga son Unicamente
de las unidades de hidrodesulfuracion (U-400-1 y U-400-Il) sin utilizar la
recirculacion de producto isomerizado (esquema original de la planta). En este
escenario estan contemplados 2 puntos: El analisis de proceso por medio de
simulacién con los datos promedio para las fechas consideradas sin el uso de
recirculacion, y el andlisis por medio de simulacion para los datos obtenidos de las
pruebas cromatograficas del tipo PIANO, especificados para cada corriente. Asi
mismo, se consideran los datos promedio para las condiciones de operacion y la
comparacion de datos del simulador con respecto a los obtenidos por el laboratorio
de la refineria.

Escenario 2

En este escenario, se contempla que la unidad de isomerizacién opera Unicamente
con la corriente de alimentacion de la planta U-400-I y se utiliza la recirculacion de
producto isomerizado, el cual representa un 35% del total de producto isomerizado,
de la misma forma, estan contemplados los puntos considerados en el escenario 1y
la comparacion de datos del simulador con respecto a los datos de laboratorio.

Escenario 3

Por dltimo, se contempla la operacion de la unidad con las 2 corrientes de
alimentacion (U-400-1 & U-400-I) sin el uso de la recirculacion de producto
iIsomerizado hacia la columna deisopentanizadora, pero considerando la propuesta
de integracion de la columna Deisohexanizadora (DIH), con el flujo de recirculacion
manejable a la zona de reaccién, con el fin de incrementar la calidad del producto y
ademdas definir la maxima capacidad de procesamiento con el esquema propuesto.
Se contemplan también los 2 puntos referidos anteriormente y la comparacion de los
resultados obtenidos por el simulador con respecto a los resultados de los escenarios
1y 2 del presente trabajo de tesis.
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3.1 Definicién de la metodologia a utilizar para el analisis del proceso

Para la realizacién del presente trabajo de tesis, se definié la forma de aplicar la
metodologia de analisis de proceso, con el fin de obtener datos representativos de la
operacion actual de la planta Isomerizadora, de tal forma que la propuesta para
integrar la nueva columna deisohexanizadora sea factible y viable para los
requerimientos de la refineria.

La metodologia a utilizar se describe en los siguientes puntos:

1. Obtencion de la informacién actual de proceso de la Planta Isomerizadora de
pentanos y hexanos de la Refineria Cadereyta, la cual incluye: Datos de
condiciones de operacion de la ultima corrida operacional (Noviembre/2009—
Marzo/2010), Datos de Laboratorio de las corrientes de proceso (Composicion
de la Carga, Composicion del Hidrogeno, Composicion del Isopentano separado
del domo de la DIP, composicion del isomero producto de los reactores,
composicién de los gases de la columna estabilizadora, composicion de la
mezcla Isomero + Isopentano, asi como los resultados de octano de entrada y
salida) para el periodo mencionado, la caracterizacion individual de cada una de
las corrientes de alimentacion por medio del analisis PIANO, los diagramas de
proceso, instrumentacion y tuberia de los equipos principales de la planta, y las
estimaciones de produccién en los escenarios descritos con anterioridad. Toda
esta informacion estadistica fue confirmada para disponer de datos
representativos para el analisis de proceso mas adecuado, tanto del esquema
original como el esquema propuesto del presente trabajo de tesis.

2. Elaboracion de la propuesta de ingenieria conceptual, basada en el andlisis de
resultados obtenidos con el modelo de simulaciéon y la informacion estadistica
recopilada para la corrida operacional de la unidad de Isomerizacion.

Para el cumplimiento de los puntos citados en la metodologia descrita con
anterioridad y de acuerdo a los estudios de formacién recibidos en las instalaciones
de la Universidad Nacional Autbnoma de México, especificamente en la Facultad de
Quimica de la Institucién en mencion, se establecio el uso del Simulador de Procesos
ASPEN-HYSYS Version 7.0, justificando lo anterior, por tener la disponibilidad de
esta herramienta en el Laboratorio de Simulacion y Optimizacibn de Procesos,
ubicado en las instalaciones del conjunto “E” de la Facultad de Quimica de la UNAM.
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3.2 Consideraciones para el desarrollo del proyecto

Las consideraciones y/o premisas para llevar a cabo el desarrollo del proyecto se
enlistan a continuacion:

VI.

Para la evaluacion del sistema de reaccion de la unidad de Isomerizacion de
pentanos y hexanos, se considerd el modelo de reactor del tipo Gibbs, debido a
no conocer la constante de equilibrio para cada reaccion, siendo este modelo, el
gue tiene mayor aproximacion a las condiciones del equilibrio termodinamico,
con la informacion estadistica obtenida de la planta.

En el primer reactor de isomerizacibn (Lead Reactor), se consideré la
hidrogenacion del benceno y la reaccion al equilibrio del metil-ciclopentano con
el ciclohexano, al favorecerse de acuerdo a las condiciones de operacién reales
de la planta, estas reacciones. En el caso del segundo reactor (Lag Reactor)
estan consideradas las 5 reacciones de isomerizacion de la mezcla de
alimentacion, que también se favorecen por las condiciones reales de operacion
de la planta al operar con menor temperatura que el primer reactor y con esto
tener una mejor aproximacion al equilibrio quimico.

Las reacciones de apertura de anillo de naftenos, estan consideradas
unicamente la del metil-ciclopentano a n—hexano y la del ciclohexano a n—
hexano, para el caso del ciclopentano, se considera que este componente no
interviene en la seccion de reaccion (inerte).

Todas las reacciones quimicas se consideran que son llevadas a cabo en fase
liguida. Esto implica, respecto a la literatura, que la conversion al equilibrio en
esta fase, es ligeramente menor a la conversion al equilibrio en fase vapor.

En el modelo del sistema de reaccion, no se consideraron las reacciones de
hidrocraqueo a productos ligeros, este efecto es minimo por el tipo de
catalizador que se utiliza en la planta y sobre todo por la composicion de la
mezcla de alimentacién a la unidad. Para el caso de la informacion obtenida de
la Refineria Cadereyta, los valores de composicion de pesados no estan por el
limite de 2%, por lo que el efecto de no considerar estas reacciones, es
despreciable.

No se consideré la informacion de disefio de la Unidad, debido a que, el disefio
original Unicamente contempla la operacién con la alimentacion de gasolina
ligera (pentanos y hexanos) de la unidad U-400-I, antes de la modernizacion
de la refineria, con el proyecto Cadereyta 2000.
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VII.

VIII.

XI.

Asi mismo, el proyecto de propuesta actual, considera la alimentacion de
ambas plantas (U-400-1 & U—-400-Il) considerando ademas el efecto en la
calidad de la mezcla de alimentacién con la integracion del procesamiento de la
gasolina de coque en la U-400-II (derivado de la puesta en marcha del
proyecto de operacion de la guarda de silice en el afio 2007), la cual permite el
manejo maximo de 7000 BPD de gasolina de coque en esta unidad.

Para el caso de la alimentacion de hidrégeno, se considera que se recibe de la
unidad de reformacion catalitica U-500-1 (al ser la que comunmente se
alimenta a la unidad de Isomerizacion), sin embargo, el modelo de simulacion
también permite el cambiar la composicion de alimentacion de hidrégeno por el
producido en la planta de hidrégeno (ubicada en el sector Hidros 2).

El flujo maximo de alimentacion a la columna deisopentanizadora en los 3
escenarios evaluados se considera en 11,500 BPD. Para el caso de la zona de
reaccion de isomerizacion, se considera el fluo maximo de disefio de 12,000
BPD (con la propuesta de recirculacion del corte selecto de hexanos de la
columna deisohexanizadora) en el escenario 3. Para los escenarios 1y 2, se
consideran flujos de alimentacion a la seccion de reaccion de 9,300 BPD y
8,850 BPD respectivamente.

Respecto a la variable de proceso mas importante, que es la temperatura de los
reactores, se considero la que se maneja actualmente en la Ultima corrida
operacional de la unidad, sin embargo, el modelo de simulacion permite
modificar esta variable para ver los efectos que se tienen al operar con una
menor temperatura en el segundo reactor (Lag Reactor) y con esto tener mejor
condicion del equilibrio termodinamico. Asi mismo, respecto a la presion de
operacion, esta se fijo en el valor actual de operacién de 30.50 kg/cm?g. Para el
espacio velocidad por hora de liquido (LHSV) este queda definido por los flujos
de alimentacién al reactor, quedando dentro del rango de 0.5 hr* a 1.0 hrt
definido por el licenciador del proceso. En el presente proyecto, derivado de
utilizar el reactor del tipo Gibbs, no se considerd el efecto del promotor del
catalizador, suponiendo que este se lleva a cabo de forma continua y sin afectar
su grado de actividad catalitica.

El modelo termodindmico utilizado para la simulacion es el de
PENG—-ROBINSON, considerando que este modelo tiene un gran uso en
aplicaciones de proceso donde se manejan hidrocarburos.
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CAPITULO IV
4.- DESARROLLO

El desarrollo del presente proyecto, se llevo a cabo, con la validacién de informacion
obtenida directamente de la unidad de Isomerizacién, para lo cual se desarroll6 en 4
etapas, las cuales son:

A. Primero, se consider6 el modelo para la simulacion de la columna
deisopentanizadora actual, con la informacion de composicion promedio de
ambas unidades de alimentacion y los analisis PIANO especificos para cada
corriente.

B. Segundo, como continuacion se realizé el desarrollo del modelo de simulacion
para la seccion de reaccion de la unidad de isomerizacién, evaluando los
resultados obtenidos en la simulacion, con respecto a los datos de laboratorio
reales de la Planta.

C. Tercero, posteriormente, se concluyé con el modelo de simulacion completo
para la planta, considerando los escenarios 1 y 2, con el fin de evaluar los
resultados para cada caso.

D. Cuarto, Finalmente, se desarrollé el modelo de simulacion con la propuesta de
adecuacion e integracion de la columna deisohexanizadora, considerando el
escenario 3 del presente proyecto.

Como se mencion6 anteriormente, la informacion de composicion de las corrientes
de alimentacion de las unidades de hidrodesulfuracién (U-400-1 & U-400-Il) fue
considerada para una corrida operacional de 5 meses (Noviembre—2009 a Marzo—
2010) para tener representatividad del corte de gasolina ligera que actualmente
procesa la unidad de isomerizacion, asi mismo, se realizaron analisis PIANO
especificos para cada corriente de alimentacion por separado, para tener la
informacion mas representativa y con esto poder realizar un proyecto acorde a las
necesidades de la propia refineria. Los datos de informacion de las corrientes se
muestran a continuacion:
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Tabla 2: Caso 1.- Informacién validada (corrida operacional de Noviembre—2009
a Marzo-2010).

Composicion de Alimentacién a columna Deisopentanizadora DB—303 (Mezcla):

COMPONENTE % PESO
HIDROGENO -
METANO -
ETANO 0.020
PROPANO 0.035
ISOBUTANO 0.152
NORMAL BUTANO 2.254
NEOPENTANO 0.033
ISOPENTANO 14.560
NORMAL PENTANO 26.791
2,2-DIMETILBUTANO 0.371
CICLOPENTANO 2.374
2,3-DIMETIL BUTANO 2.526
2-METILPENTANO 13.046
3-METILPENTANO 7.850
NORMAL HEXANO 21.702
METIL CICLOPENTANO 4.597
BENCENO 2.330
CICLOHEXANO 1.217
DESCONOCIDOS -
PESADOS 0.322
TOTAL 100.180

Tabla 3: Flujo de alimentacién a Columna Deisopentanizadora DB—303:

Carga Flujo (m®hr) Flujo (BPD)
U—400-I 46.98 7,090.64
U—400-I1 28.21 4,258.30
Total 75.19 11,348.94
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Tabla 4: Composicién del Hidrégeno de reposicidon a Isomerizacion:

COMPONENTE % MOL
HIDROGENO 82.16
METANO 4.20
ETANO 4.55
PROPANO 4.23
ISOBUTANO 3.14
TOTAL 98.28

Tabla 5: Flujo de Hidrégeno de reposicién a Isomerizacion:

Alimentacion de H2 Flujo (STD m%nhr) Flujo (BPD)

Hidrégeno de U-500—I 1,433.63 341.8

Hidrogeno de PSA

Tabla 6: Temperaturas de operacién de Reactores de Isomerizacion.

REACTOR Temp. Entrada (°C)
DC-301 B (Lead Reactor) 166.1
DC-301 A (Lag Reactor) 134.9
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Caso 2.- Informacion de andlisis PIANO del 21-Febrero—-2010.
Composicion de Alimentacion a columna Deisopentanizadora DB—303.

Tabla 7a: Domo de columna DA-402 (U-400-I):

COMPONENTE % PESO
HIDROGENO -
METANO -
ETANO -
PROPANO 0.007
ISOBUTANO 0.075
NORMAL BUTANO 1.322
NEOPENTANO 0.028
ISOPENTANO 15.985
NORMAL PENTANO 26.455
2,2-DIMETILBUTANO 0.405
CICLOPENTANO 2.135
2,3-DIMETIL BUTANO 1.813
2-METILPENTANO 12.127
3-METILPENTANO 7.896
NORMAL HEXANO 22.036
METIL CICLOPENTANO 5.799
BENCENO 2.802
CICLOHEXANO 1.115
DESCONOCIDOS -
PESADOS -
TOTAL 100.000
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Tabla 7b: Domo de columna DA-2402 (U-400-Il):

COMPONENTE % PESO
HIDROGENO -
METANO -
ETANO ---
PROPANO 0.003
ISOBUTANO 0.194
NORMAL BUTANO 6.296
NEOPENTANO 0.032
ISOPENTANO 14.360
NORMAL PENTANO 26.722
2,2-DIMETILBUTANO 0.276
CICLOPENTANO 2.525
2,3-DIMETIL BUTANO 1.685
2-METILPENTANO 12.503
3-METILPENTANO 7.149
NORMAL HEXANO 20.795
METIL CICLOPENTANO 4.507
BENCENO 1.729
CICLOHEXANO 1.025
DESCONOCIDOS -
PESADOS 0.199
TOTAL 100.000

Tabla 8: Flujo de alimentacion a Columna Deisopentanizadora DB—303:

Carga Flujo (m®hr) Flujo (BPD)
U—-400-I 50.24 7583.68
U—400-I1 25.96 3918.94
Total 76.20 11502.62
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Tabla 9: Composicién del Hidrégeno de reposicidon a Isomerizacion:

COMPONENTE % MOL
HIDROGENO 84.04
METANO 4.16
ETANO 4.26
PROPANO 3.98
ISOBUTANO 3.56
TOTAL 100.00

Tabla 10: Flujo de Hidrégeno de reposicién a Isomerizacion:

Alimentacion de H2 Flujo (STD m?nhr) Flujo (BPD)

Hidrégeno de U-500—I 1,473.56 350.5

Hidrogeno de PSA

Tabla 11: Temperaturas de operacién de Reactores de Isomerizacion.

REACTOR Temp. Entrada (°C)
DC-301 B (Lead Reactor) 169.2
DC-301 A (Lag Reactor) 1411

La informacion anterior corresponde a los analisis de Laboratorio de gases de la
Superintendencia de Quimica de la Refineria Cadereyta, y es la que se utiliza para
los modelos de simulacion. Asi mismo, la informacion de datos operativos
corresponde al sistema Pl de la Planta Isomerizadora.
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4.1 Modelo de Simulacién para la Columna Deisopentanizadora DB—303.

El modelo de simulacion para la columna DB-303 se presenta para ambos casos:
Caso 1:

nd  SIMULACION ORIGINAL CON DATOS VALIDADOS Y CONDICIOMNES OPN PROMEDIO CARGA 2 UNIDADES HDN - Aspen HYSYS V7.0 - aspenONE
File Edit Simulation Flowsheet Column PFD Tools Window Help

BRER" “[E i EE ‘ i | Ead ; |E><:,: |§O= | @’E | -EE | A 4 Erwironment: DIP DB-:
T PFD - DIP DB-303 (COL2)

HHE Hid 2 A7 @8

tMiode: Steady 5

Default Colour Scheme
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Como se puede observar, la columna DB-303 que consta de 80 platos, realiza la
separacion eficiente del Isopentano y los componentes mas ligeros presentes en la
alimentacion. Para este caso, el flujo del fondo de la columna fue calculado con la
convergencia de la columna, quedando en un valor de 9312 BPD de carga hacia la
seccion de isomerizacion, con la siguiente composicion:

Tabla 12: Fondo de columna DB-303 (Escenario 1; Caso 1).

COMPONENTE % PESO
HIDROGENO ---
METANO -
ETANO -
PROPANO -
ISOBUTANO -
NORMAL BUTANO ---
NEOPENTANO -
ISOPENTANO 0.213
NORMAL PENTANO 32.123
2,2-DIMETILBUTANO 0.445
CICLOPENTANO 2.851
2,3-DIMETIL BUTANO 3.034
2-METILPENTANO 15.669
3-METILPENTANO 9.428
NORMAL HEXANO 26.066
METIL CICLOPENTANO 5.521
BENCENO 2.798
CICLOHEXANO 1.462
DESCONOCIDOS -
PESADOS 0.386
TOTAL 100.000
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SIMULACION ORIGINAL VALIDACION REACCION CON DATOS PIANO Y CONDICIONES OPN 21 FEB 2010 - Aspen HYSYS V7.0 - aspenONE
ile Edit Simulation Flowsheet Column PFD Tools Window Help
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De la misma forma, la columna realiza la separacion del Isopentano y el flujo de
carga estimado hacia la seccion de isomerizacion es de 9223 BPD, con la siguiente
composicion:

Tabla 13: Fondo de columna DB—303 (Escenario 1; Caso 2).

COMPONENTE % PESO

HIDROGENO -

METANO -

ETANO -

PROPANO -

ISOBUTANO -

NORMAL BUTANO -

NEOPENTANO ---
ISOPENTANO 0.108
NORMAL PENTANO 32.456
2,2-DIMETILBUTANO 0.444
CICLOPENTANO 2.786
2,3-DIMETIL BUTANO 2.175
2-METILPENTANO 15.062
3-METILPENTANO 9.394
NORMAL HEXANO 26.568
METIL CICLOPENTANO 6.590
BENCENO 2.997
CICLOHEXANO 1.333

DESCONOCIDOS ---

PESADOS 0.082
TOTAL 100.000
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4.2 Modelo de Simulacién para la seccion de Reaccion.
Para el modelo de simulacion de la seccidn de reaccion, se presentan de la misma forma, los 2 casos respectivos:

Caso 1:

SIMULACION ORIGINAL CON DATOS VALIDADOS ¥ CONMDICIOMES OPN PROMEDIO CARGA 2 UNMIDADES HDN - Aspen HYSYS V7.0 - aspenOMNE

]
Tt PFD - Case (Main)

H oW K 0 AP W B
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SIMULACION ORIGINAL VALIDACION REACCION CON DATOS PIANO Y CONDICIONES OPN 21 FEB 2010 - Aspen HYSYS V7.0 - aspenONE
le Edit Simulation Flowsheet PFD  Tools Window Help

] ||_._.J‘,’-Ii L‘J | ﬁ i I_‘% ‘ E | W ‘E}(} ‘-.?0 ||¥'@' | A Er|'-.-'in:-r':lrn:Eeru:I:. L3
% PFD - Case (Main)

HHE HE AP B

Default Calaur Scheme
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4.3 Simulacién Completa de la Planta con esquema original
Para la simulacion completa de la unidad de isomerizacién con su esquema actual, se consideran 2 escenarios, con los casos para c/u. A continuacion se presentan.
Escenario 1; Caso 1
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e e e e e Tk IV R W WY T o IV W W ‘I\I-I"Ull'llll-l"l W J'Il,

Pagina 68



“Estudio de adecuacion e integracion de una torre deisohexanizadora (DIH) en el proceso de isomerizacion de pentanos y hexanos, para el incremento de octano del isémero producto en la Refineria Cadereyta”

Escenario 1; Caso 2:
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Escenario 2;

Para este escenario, de la misma forma, se considera la informacion validada
durante la corrida operacional de la planta (flujo de alimentacién de la unidad
U-400-1), con la composicion establecida para el caso 1 (Tabla 14):

Carga Flujo (m%hr) Flujo (BPD)
U-400-I 54.75 8,264.15
Recirculacion HV—-08 20.47 3,089.81
Total 75.22 11,353.96

Ahora, el flujo del fondo de la columna para este escenario fue calculado con la
convergencia de la torre incluyendo la recirculacion de producto isomerizado,
guedando el flujo de carga hacia la seccion de isomerizacion en 8788 BPD, con la
siguiente composicion:

Tabla 15: Fondo de columna DB-303 (Escenario 2; Caso 1):

COMPONENTE % PESO
HIDROGENO -
METANO -
ETANO -
PROPANO -
ISOBUTANO -
NORMAL BUTANO -
NEOPENTANO -
ISOPENTANO 0.575
NORMAL PENTANO 27.267
2,2-DIMETILBUTANO 5.361
CICLOPENTANO 3.352
2,3-DIMETIL BUTANO 3.915
2-METILPENTANO 15.714
3-METILPENTANO 8.873
NORMAL HEXANO 21.442
METIL CICLOPENTANO 7.350
BENCENO 2.146
CICLOHEXANO 3.545
DESCONOCIDOS ---
PESADOS 0.454
TOTAL 100.000
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Escenario 2; Caso 1:
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Respecto al caso 2, el flujo de la U-400-I, se considera el mismo para el dia del
andlisis PIANO del 21-Febrero—2010 (Tabla 16), los valores son:

Carga Flujo (m%hr) Flujo (BPD)
U—400-I 55.45 8,369.81
Recirculacion HV-08 20.75 3,132.07
Total 72.86 11,501.88

De la misma forma, el flujo del fondo de la columna fue calculado con la
convergencia de la torre incluyendo la recirculacion de producto isomerizado,
qguedando el flujo de carga hacia la seccion de isomerizacion en 8860 BPD, con la
siguiente composicion:

Tabla 17: Fondo de columna DB—303 (Escenario 2; Caso 2):

COMPONENTE % PESO
HIDROGENO -
METANO -
ETANO -
PROPANO -
ISOBUTANO -
NORMAL BUTANO -
NEOPENTANO -
ISOPENTANO 0.231
NORMAL PENTANO 27.068
2,2-DIMETILBUTANO 5.208
CICLOPENTANO 3.040
2,3-DIMETIL BUTANO 3.250
2-METILPENTANO 14.942
3-METILPENTANO 8.977
NORMAL HEXANO 21.908
METIL CICLOPENTANO 9.064
BENCENO 2.596
CICLOHEXANO 3.712
DESCONOCIDOS -
PESADOS -
TOTAL 100.000
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Escenario 2; Caso 2:
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4.4 Simulacion con Propuesta de integracion de columna Deisohexanizadora
(DIH).

Para el modelo de simulacién con la propuesta de integraciéon de la columna
deisohexanizadora (DIH), se consideran los 2 casos, asi como también, el flujo de
recirculacion optimo calculado para mejorar la relacién de isomerizacion en la zona
de reaccion de la planta.

Caso 1:

El flujo de alimentacion a la columna deisopentanizadora es de 11350 BPD,
calculandose de la misma forma el flujo del fondo de la columna, siendo este valor de
9312 BPD (la cual se integra con la recirculacion selecta de la columna
deisohexanizadora incluida en la propuesta), con la siguiente composicién:

Tabla 18: Fondo de columna DB—303 hacia mezcla (Escenario 3 Caso 1).

COMPONENTE % PESO
HIDROGENO -
METANO -
ETANO -
PROPANO -
ISOBUTANO -
NORMAL BUTANO -
NEOPENTANO -
ISOPENTANO 0.215
NORMAL PENTANO 32.122
2,2-DIMETILBUTANO 0.445
CICLOPENTANO 2.851
2,3-DIMETIL BUTANO 3.033
2-METILPENTANO 15.669
3-METILPENTANO 9.428
NORMAL HEXANO 26.065
METIL CICLOPENTANO 5.521
BENCENO 2.798
CICLOHEXANO 1.461
DESCONOCIDOS -
PESADOS 0.386
TOTAL 100.000
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Ahora, de acuerdo a la propuesta de la nueva columna deisohexanizadora (DIH), se
llevo a cabo la evaluacion del modelo de simulacién, determindndose que el flujo de
recirculacion optimo del corte de hexanos es de 2550 BPD, el cual se mezcla con el
flujo proveniente del fondo de la columna deisopentanizadora (DIP) para ser
alimentado a la seccion de reaccién. La composicion de esta corriente de
recirculacion calculada es la siguiente:

Tabla 19: Recirculacion de columna deisohexanizadora (propuesta).

COMPONENTE % PESO
HIDROGENO -
METANO -
ETANO -
PROPANO -
ISOBUTANO -
NORMAL BUTANO -
NEOPENTANO -
ISOPENTANO ---
NORMAL PENTANO -
2,2-DIMETILBUTANO 0.002
CICLOPENTANO -
2,3-DIMETIL BUTANO 2.238
2-METILPENTANO 27.373
3-METILPENTANO 26.894
NORMAL HEXANO 20.144
METIL CICLOPENTANO 19.020
BENCENO -
CICLOHEXANO 4.155
DESCONOCIDOS -
PESADOS 0.172
TOTAL 100.000
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Las 2 corrientes anteriores se mezclan y son alimentadas a la seccion de reaccion de
isomerizacion, el flujo total de alimentacién calculado es de 11860 BPD (78.5 m®/hr),
con la siguiente composicion estimada por el modelo de simulacion de la propuesta:

Tabla 20: Alimentacién mezclada hacia zona de Reaccion (propuesta).

COMPONENTE % PESO

HIDROGENO -

METANO -

ETANO -

PROPANO -

ISOBUTANO -

NORMAL BUTANO -

NEOPENTANO -
ISOPENTANO 0.168
NORMAL PENTANO 25.067
2,2-DIMETILBUTANO 0.348
CICLOPENTANO 2.225
2,3-DIMETIL BUTANO 2.860
2-METILPENTANO 18.242
3-METILPENTANO 13.256
NORMAL HEXANO 24.753
METIL CICLOPENTANO 8.498
BENCENO 2.183
CICLOHEXANO 2.056

DESCONOCIDOS -

PESADOS 0.339

TOTAL 100.000
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Con este flujo de alimentacion, ahora se llevo a cabo el analisis para la seccion de
reaccion, evaluando las temperaturas de entrada Optimas para cada reactor, con el
fin de mejorar la relacion de isomerizacion, de acuerdo con la carga mezclada
considerando la recirculacion del corte selecto de hexanos propuesto.

Las temperaturas de entrada a los reactores, que se consideran de acuerdo a la
composicién de alimentacion las mas adecuadas para la propuesta son (Tabla 21):

REACTOR Temp. Entrada (°C)
DC-301 B (Lead Reactor) 168.0
DC-301 A (Lag Reactor) 128.0

Lo anterior esta también basado en las condiciones actuales de la unidad de
isomerizacion, al tener en cuenta que el reactor que se encuentra en primera
posicion tiene catalizador con uso de minimo 1 afio, en tanto que el reactor en
segunda posicion contiene catalizador nuevo (que fue adicionado en la mas reciente
reparacion de la unidad), motivo por el cual, a esta menor temperatura se favorece el
equilibrio a isoparafinas y por lo tanto se tiene una mejor relacién de isomerizacion.

Con las condiciones dadas, la propuesta de la nueva columna deisohexanizadora
queda de la siguiente forma:
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Escenario 3; Caso 1:
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Caso 2:

El flujo de alimentacién a la columna deisopentanizadora es de 11500 BPD,
calculandose de la misma forma el flujo del fondo de la columna, siendo este valor de
9223 BPD (la cual se integra con la recirculacidn selecta de la columna
deisohexanizadora incluida en la propuesta), con la siguiente composicion:

Tabla 22: Fondo de columna DB—-303 hacia mezcla (Escenario 3 Caso 2).

COMPONENTE % PESO

HIDROGENO -

METANO -

ETANO ---

PROPANO -

ISOBUTANO -

NORMAL BUTANO ---

NEOPENTANO -
ISOPENTANO 0.108
NORMAL PENTANO 32.456
2,2-DIMETILBUTANO 0.444
CICLOPENTANO 2.786
2,3-DIMETIL BUTANO 2.175
2-METILPENTANO 15.062
3-METILPENTANO 9.394
NORMAL HEXANO 26.568
METIL CICLOPENTANO 6.590
BENCENO 2.997
CICLOHEXANO 1.333

DESCONOCIDOS -

PESADOS 0.082
TOTAL 100.000
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De la misma forma, se llevo a cabo la evaluacién del modelo de simulacién para la
nueva columna deisohexanizadora (DIH), determindndose que el flujo de
recirculacion optimo del corte de hexanos para este caso es de; 2650 BPD, el cual se
mezcla con el flujo proveniente del fondo de la columna deisopentanizadora (DIP)
para ser alimentado a la seccion de reaccion. La composicién de esta corriente de
recirculacion calculada es la siguiente:

Tabla 23: Recirculacion de columna deisohexanizadora (propuesta).

COMPONENTE % PESO
HIDROGENO -
METANO ---
ETANO -
PROPANO -
ISOBUTANO -
NORMAL BUTANO -
NEOPENTANO ---
ISOPENTANO -
NORMAL PENTANO -
2,2-DIMETILBUTANO 0.002
CICLOPENTANO ---
2,3-DIMETIL BUTANO 2.666
2-METILPENTANO 29.352
3-METILPENTANO 26.058
NORMAL HEXANO 18.857
METIL CICLOPENTANO 18.684
BENCENO ---
CICLOHEXANO 4.342
DESCONOCIDOS ---
PESADOS 0.036
TOTAL 100.000
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Estas 2 corrientes se mezclan y son alimentadas a la secciébn de reaccién de
isomerizacion, el flujo total de alimentacién calculado es de 11873 BPD (78.6 m/hr),
con la siguiente composicion estimada por el modelo de simulacién de la propuesta:

Tabla 24: Alimentacion mezclada hacia zona de Reaccion (propuesta).

COMPONENTE % PESO

HIDROGENO -

METANO -

ETANO -

PROPANO -

ISOBUTANO -

NORMAL BUTANO -

NEOPENTANO -
ISOPENTANO 0.084
NORMAL PENTANO 25.067
2,2-DIMETILBUTANO 0.343
CICLOPENTANO 2.152
2,3-DIMETIL BUTANO 2.288
2-METILPENTANO 18.319
3-METILPENTANO 13.185
NORMAL HEXANO 24.807
METIL CICLOPENTANO 9.347
BENCENO 2.315
CICLOHEXANO 2.019

DESCONOCIDOS -

PESADOS 0.072

TOTAL 100.000
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Para este caso y con este flujo de alimentacién, se llevo a cabo el analisis para la
seccion de reaccioén, evaluando las temperaturas de entrada Optimas para cada
reactor, con el fin de mejorar la relacion de isomerizacion, de acuerdo con la carga
mezclada considerando la recirculaciéon del corte selecto de hexanos propuesto.

Las temperaturas de entrada a los reactores, que se consideran de acuerdo a la
composicion de alimentacion las mas adecuadas para la propuesta son (Tabla 25):

REACTOR Temp. Entrada (°C)
DC-301 B (Lead Reactor) 163.0
DC-301 A (Lag Reactor) 130.0

Lo anterior esta también basado en las condiciones actuales de la unidad de
isomerizacion ya mencionadas para tener la mejor relacién de isomerizacion posible.

Con las condiciones dadas, la propuesta de la nueva columna deisohexanizadora
gueda de la siguiente forma:
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CAPITULO V

5.- ANALISIS DE RESULTADOS

Los resultados obtenidos con los modelos de simulacién, se muestran para cada
escenario definido en la metodologia (considerando los 2 casos para cada escenario,
es decir, en total son 6 modelos). Para el manejo de la informacion, los resultados se
reportan para cada escenario y finalmente se hace un comparativo de los 3
escenarios con su respectivo analisis.

5.1 Comparacion de resultados del Simulador vs Real de la planta.

Escenario 1 (Caso 1):

PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA.
CARGA A DIP: 11350 BPD (MEZCLA DE U-400-I / U-400-Il, SIN RECIRC.POR HV-08).
CARGA A REACCION: 9312 BPD. FACTOR “X” DE LA ALIMENTACION: 10.16
PRODUCCION REAL: (72.9 m®hr) 11000 BPD (MEZCLA ICs + ISOMERO).

Tabla 26: Composicion de la mezcla de Producto (ICs + Isdmero) del Simulador:

COMPONENTE % PESO
ETANO 0.019
PROPANO 0.034
ISOBUTANO 0.163
NORMAL BUTANO 2.245
NEOPENTANO 0.032
ISOPENTANO 36.144
NORMAL PENTANO 5.050
2,2-DIMETILBUTANO 16.367
CICLOPENTANO 2.365
2,3-DIMETIL BUTANO 5.369
2-METILPENTANO 12.726
3-METILPENTANO 5.723
NORMAL HEXANO 5.147
METIL CICLOPENTANO 5.584
BENCENO 0.000
CICLOHEXANO 2.709
DESCONOCIDOS -
PESADOS 0.321
TOTAL 100.000
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Tabla 27: Composicion de la mezcla de Producto (ICs + Isémero) real de la

planta:
COMPONENTE % PESO
ETANO
PROPANO 0.200
ISOBUTANO 1.359
NORMAL BUTANO 2.623
NEOPENTANO 0.034
ISOPENTANO 36.848
NORMAL PENTANO 9.213
2,2-DIMETILBUTANO 10.975
CICLOPENTANO 1.897
2,3-DIMETIL BUTANO 4.119
2-METILPENTANO 12.594
3-METILPENTANO 8.047
NORMAL HEXANO 5.572
METIL CICLOPENTANO 2.437
BENCENO 0.112
CICLOHEXANO 2.325
DESCONOCIDOS
PESADOS 1.627
TOTAL 100.000

La comparacion de los indices de octano (RON/MON) se muestra a continuacion
(Tabla 28):

DATO DE CALCULADO CON
SIMULADOR ;
CORRIENTE LABORATORIO | CROMATOGRAFICO
RON MON RON MON RON MON
Isbmero de
84.5 82.2 81.9 80.3 81.8 79.7
Reactores
Mezcl
vezca 859 | 834 | 840 | 821 83.5 81.2
(Isbmero + IC5)
Promedio
84.7 83.1 82.3
Mezcla
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Escenario 1 (Caso 2):

PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA.
CARGA A DIP: 11500 BPD (MEZCLA DE U-400-I / U-400-I1, SIN RECIRC.POR HV-08).
CARGA A REACCION: 9223 BPD. FACTOR “X” DE LA ALIMENTACION: 11.00

PRODUCCION REAL: (73.86 m®hr) 11150 BPD (MEZCLA ICs + ISOMERO).

Tabla 29: Composiciéon de la mezcla de Producto (ICs+ Isbmero) del Simulador:

COMPONENTE % PESO
ETANO ---
PROPANO 0.005
ISOBUTANO 0.132
NORMAL BUTANO 2.999
NEOPENTANO 0.029
ISOPENTANO 36.723
NORMAL PENTANO 5.169
2,2-DIMETILBUTANO 15.309
CICLOPENTANO 2.262
2,3-DIMETIL BUTANO 5.156
2-METILPENTANO 12.379
3-METILPENTANO 5.604
NORMAL HEXANO 5.104
METIL CICLOPENTANO 6.195
BENCENO 0.000
CICLOHEXANO 2.860
DESCONOCIDOS -
PESADOS 0.067
TOTAL 100.000
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Tabla 30: Composicion de la mezcla de Producto (ICs + Isdmero) real de la

planta:
COMPONENTE % PESO
ETANO
PROPANO 0.006
ISOBUTANO 0.345
NORMAL BUTANO 3.300
NEOPENTANO 0.043
ISOPENTANO 36.995
NORMAL PENTANO 7.007
2,2-DIMETILBUTANO 11.940
CICLOPENTANO 1.006
2,3-DIMETIL BUTANO 5.265
2-METILPENTANO 13.746
3-METILPENTANO 8.282
NORMAL HEXANO 5.868
METIL CICLOPENTANO 2.109
BENCENO 0.012
CICLOHEXANO 2.201
DESCONOCIDOS
PESADOS 1.881
TOTAL 100.000

La comparacion de los indices de octano (RON/MON) se muestra a continuaciéon
(Tabla 31):

DATO DE CALCULADO CON
SIMULADOR i
CORRIENTE LABORATORIO | CROMATOGRAFICO
RON MON RON MON RON MON
Isbmero de
84.4 82.0 81.2 79.4 81.0 79.0
Reactores
Mezcla
i z 86.1 83.5 83.1 82.0 83.9 81.8
(Isbmero + IC5)
Promedio
! 84.8 82.6 82.9
Mezcla
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Escenario 2 (Caso 1):

PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA.
CARGA A DIP: 11350 BPD (MEZCLA DE U-400-1 Y RECIRCULACION POR HV-08).

CARGA DE U-400-I: 8265 BPD. RECIRC. POR HV-08: 3090 BPD.
CARGA A REACCION: 8788 BPD. FACTOR “X” DE LA ALIMENTACION: 13.50.
PRODUCCION: (55.3 m*hr) 8350 BPD (MEZCLA ICs + ISOMERO).

Tabla 32: Composicion de la mezcla de Producto (ICs + Isbmero) del Simulador:

COMPONENTE % PESO
ETANO 0.020
PROPANO 0.035
ISOBUTANO 0.154
NORMAL BUTANO 2.252
NEOPENTANO 0.033
ISOPENTANO 51.027
NORMAL PENTANO 5.370
2,2-DIMETILBUTANO 10.188
CICLOPENTANO 2.363
2,3-DIMETIL BUTANO 3.224
2-METILPENTANO 7.502
3-METILPENTANO 3.332
NORMAL HEXANO 2.941
METIL CICLOPENTANO 6.319
BENCENO 0.000
CICLOHEXANO 4.913
DESCONOCIDOS -
PESADOS 0.320
TOTAL 100.000
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Tabla 33: Composicion de la mezcla de Producto (ICs + Isbmero) real de la

planta:
COMPONENTE % PESO
ETANO
PROPANO 0.026
ISOBUTANO 1.031
NORMAL BUTANO 4.970
NEOPENTANO 0.040
ISOPENTANO 43.143
NORMAL PENTANO 7.164
2,2-DIMETILBUTANO 10.963
CICLOPENTANO 1.704
2,3-DIMETIL BUTANO 3.968
2-METILPENTANO 11.011
3-METILPENTANO 6.406
NORMAL HEXANO 4.896
METIL CICLOPENTANO 1.612
BENCENO 0.055
CICLOHEXANO 1.812
DESCONOCIDOS
PESADOS 1.223
TOTAL 100.000

La comparacion de los indices de octano (RON/MON) se muestra a continuaciéon
(Tabla 34):

DATO DE CALCULADO CON
SIMULADOR .
CORRIENTE LABORATORIO | CROMATOGRAFICO
RON MON RON MON RON MON
Isbmero de
86.0 82.8 81.9 80.4 81.8 79.9
Reactores
Mezcla
ez 882 | 847 | 851 | 83.2 85.4 83.0
(Isbmero + IC5)
Pr i
omedio 86.4 84.1 84.2
Mezcla

Pagina 89



“Estudio de adecuacion e integracion de una torre deisohexanizadora (DIH) en el proceso de isomerizacion
de pentanos y hexanos, para el incremento de octano del isémero producto en la Refineria Cadereyta”

Escenario 2 (Caso 2):

PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA.

CARGA A DIP: 11500 BPD (MEZCLA DE U-400-1 Y RECIRCULACION POR HV-08).
CARGA DE U-400-I: 8370 BPD. RECIRC. POR HV-08: 3132 BPD.

CARGA A REACCION: 8860 BPD. FACTOR “X” DE LA ALIMENTACION: 15.37.

PRODUCCION: (56.1 m¥hr) 8475 BPD (MEZCLA ICs + ISOMERO).

Tabla 35: Composiciéon de la mezcla de Producto (ICs+ Isbmero) del Simulador:

COMPONENTE % PESO
ETANO ---
PROPANO 0.007
ISOBUTANO 0.084
NORMAL BUTANO 1.320
NEOPENTANO 0.028
ISOPENTANO 51.664
NORMAL PENTANO 5.398
2,2-DIMETILBUTANO 9.696
CICLOPENTANO 2.129
2,3-DIMETIL BUTANO 3.152
2-METILPENTANO 7.433
3-METILPENTANO 3.331
NORMAL HEXANO 2.984
METIL CICLOPENTANO 7.402
BENCENO 0.000
CICLOHEXANO 5.367
DESCONOCIDOS -
PESADOS 0.000
TOTAL 100.000
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Tabla 36: Composicion de la mezcla de Producto (ICs + Isdmero) real de la

planta:
COMPONENTE % PESO
ETANO
PROPANO 0.008
ISOBUTANO 0.997
NORMAL BUTANO 4.864
NEOPENTANO 0.036
ISOPENTANO 39.086
NORMAL PENTANO 5.549
2,2-DIMETILBUTANO 11.664
CICLOPENTANO 1.332
2,3-DIMETIL BUTANO 4.417
2-METILPENTANO 12.706
3-METILPENTANO 7.494
NORMAL HEXANO 5.162
METIL CICLOPENTANO 2.212
BENCENO 0.073
CICLOHEXANO 2.903
DESCONOCIDOS
PESADOS 1.536
TOTAL 100.000

La comparacion de los indices de octano (RON/MON) se muestra a continuaciéon
(Tabla 37):

DATO DE CALCULADO CON
SIMULADOR ,
CORRIENTE LABORATORIO | CROMATOGRAFICO
RON MON RON MON RON MON
Isbmero de
86.0 82.6 81.9 80.9 82.2 80.2
Reactores
Mezcla
ez 882 | 847 | 857 | 843 85.2 82.8
(Isbmero + IC5)
Promedio
! 86.4 85.0 84.0
Mezcla
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Propuesta (Escenario 3; Caso 1):

PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA.
CARGA A DIP: 11350 BPD (MEZCLA DE U—-400—I / U-400-II, SIN RECIRC.POR HV-08).
CARGA A REACCION: 11860 BPD. CON RECIRCULACION DE 2550 BPD (PROPUESTA).
FACTOR “X” DE LA ALIMENTACION: 13.07.

PRODUCCION: (68 m%hr) 10270 BPD (MEZCLA ICs + ISOMERO).

Tabla 38: Composicion de la mezcla de Producto (ICs+ Isbmero) del Simulador:

COMPONENTE % PESO
ETANO 0.022
PROPANO 0.039
ISOBUTANO 0.191
NORMAL BUTANO 2.544
NEOPENTANO 0.037
ISOPENTANO 41.065
NORMAL PENTANO 5.605
2,2-DIMETILBUTANO 26.725
CICLOPENTANO 2.679
2,3-DIMETIL BUTANO 7.853
2-METILPENTANO 12.223
3-METILPENTANO 0.987
NORMAL HEXANO 0.019
METIL CICLOPENTANO 0.005
BENCENO 0.000
CICLOHEXANO 0.000
DESCONOCIDOS -
PESADOS 0.000
TOTAL 100.000

El indice de octano (RON/MON) calculado para la propuesta se muestra (Tabla 39):

Corriente indice de Octano (RON) | indice de Octano (MON)
Mezcl
vezea 90.4 88.7
(Isbmero + IC5)

Promedio Mezcla 89.6
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Propuesta (Escenario 3; Caso 2):

PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA.
CARGA A DIP: 11500 BPD (MEZCLA DE U—-400—I / U-400-II, SIN RECIRC.POR HV-08).
CARGA A REACCION: 11870 BPD. CON RECIRCULACION DE 2650 BPD (PROPUESTA).
FACTOR “X” DE LA ALIMENTACION: 13.75.

PRODUCCION: (68.4 m%hr) 10330 BPD (MEZCLA ICs + ISOMERO).

Tabla 40: Composicion de la mezcla de Producto (ICs + Isbmero) del Simulador:

COMPONENTE % PESO
ETANO ---
PROPANO 0.006
ISOBUTANO 0.155
NORMAL BUTANO 3.427
NEOPENTANO 0.033
ISOPENTANO 42.158
NORMAL PENTANO 5.719
2,2-DIMETILBUTANO 26.204
CICLOPENTANO 2.585
2,3-DIMETIL BUTANO 7.616
2-METILPENTANO 11.228
3-METILPENTANO 0.843
NORMAL HEXANO 0.015
METIL CICLOPENTANO 0.004
BENCENO 0.000
CICLOHEXANO 0.000
DESCONOCIDOS -
PESADOS 0.000
TOTAL 100.000

El indice de octano (RON/MON) calculado para la propuesta se muestra (Tabla 41):

Corriente indice de Octano (RON) | indice de Octano (MON)
Mezcl
vezea 90.6 88.8
(Isbmero + IC5)

Promedio Mezcla 89.7
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Tabla 42: Resultados Comparativos de los 3 escenarios planteados para la Unidad de Isomerizacion (simulador).

Cargaa Cargaa Temp. ler. | AT1ler. | Temp.2do. | AT 2do. Flujo de Produccion Octano del | Octano del
Modelo DIP Reaccion Reactor Reactor Reactor Reactor Recirc. Calculada Producto Producto
(BPD) (BPD) (°C) (°C) (°C) (°C) (BPD) (BPD) (RON) (MON)
Escenanol | 41350 | 9312 166.1 28.0 134.9 24.3 11,450 85.9 83.4
(Caso 1)
Escenarol | 41600 | 9,223 169.2 29.9 141.1 23.7 11,600 86.1 83.5
(Caso 2)
Escenano2 | 41350 | g,788 166.1 216 134.9 158 | 3000 " 8,350 88.2 84.7
(Caso 1)
Escenario 2 |44 5o 8,860 169.2 26.0 141.1 15.7 3,132 * 8,475 88.2 84.7
(Caso 2)
Escenario3 | 41350 | 11,860 168.0 23.0 128.0 249 | 2550 " 10,270 90.4 88.7
(Caso 1)
Escenario 3 | 11500 | 11,870 163.0 245 130.0 24.8 2,650 * 10,330 90.6 88.8
(Caso 2)

* Corresponde a la recirculacion existente a través de la valvula HV-08 hacia la columna DIP.

** Corresponde a la recirculacion propuesta para el corte selecto de hexanos a la zona de reaccion.
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Tabla 43:Comparativo de cargas y producciones en los 3 escenarios para la unidad de isomerizacién (simulador).

Producto Produccion Octano promedio Octano
Cargaa | Producto Fondo Flujo de Cargaa . P promedio del
. ., salida de total del Producto
Modelo DIP Domo DIP de DIP Recirc. Reaccion LV_11 Calculada (RON+MON/2) Producto
(BPD) (BPD) (BPD) (BPD) (BPD) (BPD) (BPD) Simulador (Figggr'\gg':f)
Escenario 1 | 49450 | 9038 9312 9.312 9.012 11,450 84.7 83.1
(Caso 1)
Escenario 11 4 55 2,279 9,223 9,223 9,041 11,600 84.8 82.9
(Caso 2)
Escenario2 | 4, ag5 2,567 8,788 | 3,090 ° 8,788 5,781 8,350 86.4 84.2
(Caso 1)
Escenario 2| 4 55 2,642 8860 | 3132° 8,860 5,833 8,475 86.4 85.0
(Caso 2)
Produccion Octano promedio Octano
Cargaa | Producto Fondo Flujo de Cargaa P promedio del
Model DIP D DIP de DIP Reci R ., Domo DIH total del Producto Product
e (BPD) cEQF?D) (SPD) (eBCPIIrDQ ?ggct;;m (BPD) Calculada (RON+MON/2) (RONO+I\>IJ(C)I(\)I/2)
(BPD) Simulador Laboratorio
Escenario 3 | 4, 45 2,039 9312 | 2550 " 11,860 8,231 10,270 89.6
(Caso 1)
Escenariod | ), g, 2.280 9223 | 2650 " 11,870 8,050 10,330 89.7
(Caso 2)

* Corresponde a la recirculacion existente a través de la valvula HVY-08 hacia la columna DIP.

** Corresponde a la recirculacion propuesta para el corte selecto de hexanos a la zona de reaccion.
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5.2 Analisis de Resultados.

Realizando el analisis de los resultados obtenidos con los 6 modelos de simulacion
propuestos en el desarrollo del presente trabajo de tesis, observamos los siguientes
puntos:

Respecto al esquema original de la unidad de Isomerizacion para el primer
escenario, los resultados obtenidos para los 2 casos, comparados con los
resultados reales de la planta, tienen una diferencia minima cuyo porcentaje de
variabilidad corresponde a +/- 3 % (variacion de 1.8 unidades de octano), esto
indica muy claramente la validez de utilizar el modelo de simulacion para este
escenario.

En el caso del segundo escenario, se tiene un porcentaje ligeramente mayor de
variabilidad correspondiente a +/- 5 % (2.2 unidades de octano), sin embargo, la
validez del modelo es muy aceptable, considerando que en este escenario se
maneja un flujo de recirculacion hacia la columna deisopentanizadora
correspondiente a un 35% del flujo de producto isomerizado (del fondo de la
columna estabilizadora).

Referente al tercer escenario, en el cual se considera la propuesta del presente
trabajo, se observa claramente el incremento significativo en el indice de octano
del producto total. Esto corresponde a un aumento de 3.0-3.5 unidades de
octano en el caso mas sensible a la variabilidad de +/- 3 %, y un incremento de
4.5-5.0 unidades en el caso mas favorable, con respecto al esquema original de
la unidad de isomerizacion. Asi mismo, respecto al esquema con recirculacion
hacia la columna deisopentanizadora, que tiene actualmente la planta, el
incremento es de aproximadamente 1.5-2.0 unidades de octano para el caso de
una variabilidad de +/- 5 % y de 3.0-3.5 unidades de octano en la condicion mas
favorable.

Derivado del analisis de los resultados, se puede determinar que con la
propuesta de integracion de la columna deisohexanizadora (DIH), el indice de
octano minimo obtenido para el producto final estaria en el orden de 88.0-88.2
unidades de octano promedio, en tanto que el octano considerando el caso mas
favorable seria del orden de 89.5-89.7, lo cual, impactaria significativamente la
operacion de la refineria, al poder integrar directamente esta corriente en el
sistema de mezclado en linea para la preparacion de gasolinas finales,
obviamente, considerando las condiciones actuales de la unidad de
iIsomerizacion respecto a la composicion de carga que se procesa en la planta y
las variables de proceso y operacion manejadas en la ultima corrida operativa de
la unidad.
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V.

VI.

Con estos resultados, se realiza la estimacion economica de los beneficios
obtenidos con la propuesta de integrar la columna deisohexanizadora (DIH), en
términos del barril — octano, debido a que con el esquema de recirculacién que
se tiene actualmente, el volumen de produccion disminuye considerablemente
al recircular 35% del total de volumen del isémero producto de los reactores, y
con el esquema sin recirculacion el numero de octano promedio del isbmero
producido es aproximadamente menor en un rango de 3.0-5.0 unidades. La
estimacion econOmica se muestra en el siguiente capitulo del presente
proyecto.

Respecto al rendimiento volumétrico estimado por los 2 primeros modelos de
simulacion (escenario 1), estos corresponden a 100% para los 2 casos
(verificAndose en el modelo de simulacion el cumplimiento del balance de
masa), sin embargo, en la operacion real de la unidad de isomerizacion, los
rendimientos volumétricos se encuentran en el orden del 96 %, lo cual nos
indica que los modelos de simulacién utilizados son confiables, la minima
diferencia entre los rendimientos reales de la planta y los calculados con el
simulador de procesos, se deben al hecho de no considerar el cracking de los
componentes Cv. en los sistemas de reaccion, las cuales en la préctica
comercial se llevan a cabo en forma minima debido a presencia de
componentes pesados en la alimentacion, sin embargo, esta muy pequefia
diferencia no impacta significativamente en la evaluacion econdmica de la
unidad.
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CAPITULO VI

6.- INGENIERIA CONCEPTUAL DE PROPUESTA

Para el desarrollo de la ingenieria conceptual de propuesta del presente proyecto, se
debe considerar la operacion actual de la planta Isomerizadora de Pentanos y
Hexanos, asi como la adecuacion de los equipos y lineas de tuberia existentes, con
el fin de poder garantizar la operacion 6ptima y confiable de la Planta.

6.1 Ingenieria Conceptual de la nueva Columna Deisohexanizadora.

El propésito fundamental de integrar la columna deisohexanizadora (DIH) en el
proceso de isomerizacion de la Refineria Cadereyta, es el de poder recuperar los
compuestos mas valiosos (isdmeros de; pentanos y hexanos con mayor indice de
octano) provenientes del fondo de la columna estabilizadora DB—301(corriente de los
productos de reaccion, libre de componentes ligeros). El flujo de alimentacion a esta
columna se lleva a cabo a través del control de nivel del fondo de la columna
estabilizadora. Asi mismo, la operaciéon de la columna deisohexanizadora (DIH)
permite el corte lateral de una corriente selecta de hexanos (normal hexano y metil—
ciclopentanos), que se recircula al sistema de secadoras de alimentacion liquida
(proveniente del fondo de la columna deisopentanizadora) para enviarse hacia la
zona de reaccion, con el fin de incrementar la relaciébn de isomerizacion en los
reactores (mayor contenido de dimetil-butanos) y con esto, obtener un efluente de
reaccion con mayor contenido de isoparafinas, lo cual mejora la calidad del producto
(indice de octano) de forma significativa.

Normalmente, el calor del fondo de la columna es proporcionado por un rehervidor
gue utiliza vapor como servicio de calentamiento, el cual es suministrado a través de
un control de presién (con servicio de vapor de baja a 3.7 kg/cm?g) o por medio de un
control de flujo (FIC) de salida de condensado. El servicio de calentamiento hacia
este equipo, debe ser ajustado para generar un reflujo adecuado a la columna
deisohexanizadora. El flujo de vapores del domo de la columna es totalmente
condensado por medio de intercambiadores del tipo aéreo—enfriadores (soloaires)
fluyendo primero a través del control de presion (PIC) de la columna (operado por
una valvula automatica). Una pequefia parte de este flujo de vapores del domo es
desviado a través de un by—pass hacia el control de presion diferencial del domo de
la columna (PDIC). La presion de operacion en la linea de vapores del domo de la
columna se opera tipicamente en un valor de 0.7 kg/cm?g (10 psig).
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La corriente condensada fluye entonces hacia el acumulador recibidor de la columna
para proporcionar un reflujo adecuado al domo de la misma y con esto rectificar la
corriente, para obtener la calidad deseada. De la misma forma, parte de esta
corriente (que contiene principalmente isopentano y dimetil-butanos) es enviada
hacia almacenamiento por medio de un lazo de control de flujo que se encuentra en
cascada con un control de temperatura localizado en uno de los platos superiores de
la columna (generalmente en el plato numero 5), asi mismo, el control de flujo de
salida se encuentra relacionado con el control de nivel del acumulador recibidor. El
acumulador cuenta también con un control de nivel que opera como lazo de control
del flujo de reflujo al domo de la columna. Un incremento en la temperatura del plato
qgue contiene el control de temperatura indicara el movimiento de compuestos mas
pesados (metil-ciclopentanos) hacia la zona superior de la columna, lo cual requerira
que el flujo de reflujo sea incrementado. Este incremento de temperatura en el
controlador origina que el flujo de salida del producto sea disminuido, causando que
el nivel del acumulador recibidor se incremente, lo cual automaticamente
incrementara el flujo de reflujo al domo de la columna para controlar el nivel del
recipiente. En algunos casos, la instrumentacion para el control del producto del
domo y el reflujo a la columna son sintonizados por medio de un dispositivo que
ajusta los cambios en el flujo de reflujo con el fin de mantener el mismo flujo de
salida de producto hacia almacenamiento. En este caso, el reflujo es ajustado con los
cambios en el control de temperatura del plato superior (disefiado) de la columna,
antes de que exista variacion en el nivel del acumulador recibidor, haciendo que el
reflujo responda a la indicacién del control de temperatura del plato de una forma
mas rapida. El producto del domo es enviado directamente hacia almacenamiento.
Con frecuencia, una pequefia parte de este liquido es utilizado en el sistema de
regeneracion de secadoras de carga liquida (como fluido regenerante), como se
tiene en el disefio actual de la unidad de isomerizacion.

El liquido del fondo de la columna deisohexanizadora es enviado hacia
almacenamiento junto con el producto del domo o puede ser alimentado a la unidad
de reformacion catalitica. El producto del fondo de la columna es generalmente un
flujo pequeiio y sale de la columna a través de un control de flujo (FIC) que opera en
cascada con el lazo de control de nivel del fondo (LIC). La operacion de la columna
DIH es muy facil de entender y ademas confiable. El propdsito basico consiste en
remover todos los pentanos y dimetil-butanos por el domo, mientras se minimiza el
contenido del 3 metil-pentano. La composicion de la corriente del domo es ajustada
por el control de temperatura definido (TIC) en la parte superior de la columna (plato
seleccionado).
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El calor es suministrado a la columna de forma tal que se optimiza el reflujo, mientras
el contenido de metil-pentano en el domo se mantiene al minimo. La presion de la
columna debe ser controlada a su valor de disefio. La corriente de recirculacion de la
columna deisohexanizadora sale de la misma como un corte lateral (generalmente en
el plato niumero 70). Este corte lateral es bombeado hacia el sistema de secadoras
de alimentacion liquida por medio de un control de flujo que tipicamente se encuentra
asociado con el controlador de temperatura ubicado en esta parte de la columna. El
contenido de compuestos mas pesados en esta corriente lateral debe ser minimizado
para obtener el mejor desempefio en la seccién de reaccién de isomerizacion. La
mayoria del ciclohexano y los componentes C-. deben salir por la parte del fondo de
la columna. Cuando la temperatura en el fondo de la torre se incrementa, esto indica
que la composicion presente es mas pesada. El controlador de temperatura (TIC)
ubicado debajo del plato de extraccion lateral causa que el flujo de salida de
recirculacion sea reducido. De esta forma, un incremento en el contenido de pesados
aumentara el nivel del fondo de la columna, originando que el control de flujo de
salida de esta corriente se incremente, al tener asociado el control de nivel del fondo.
El indice de octano del producto que sale por el domo de la columna es ajustado por
2 variables independientes:

1) La composicion de normal pentano en el domo. La cantidad total de normal
pentano en esta corriente, esta determinada por la composicion de alimentacién
a la unidad de isomerizacion. El contenido de isopentano (ICs) se encuentra
entonces determinado por el grado de isomerizacion del normal pentano en los
reactores. Para una composicion de alimentacion definida, el octano de la
corriente del domo es mejorado maximizando la relacion de isomerizacion de
los componentes C5’s en la seccidén de reaccién. Entonces, debido a que los
componentes C5’s son procesados una sola vez en los reactores, un mayor
contenido de compuestos C5’s (sobre todo isopentano) en la alimentacion a los
mismos, disminuirad el octano del producto que sale del domo de la columna
deisohexanizadora (debido a la limitacion por el equilibrio termodinamico).

2) La cantidad de 2—-metil pentano y 3—-metil pentano en la corriente del domo.
Debido a que estos componentes tienen un valor de octano de
aproximadamente 75 unidades promedio, una mayor concentracion de estos en
el domo de la columna, disminuira el octano de la corriente de salida. De esta
forma, poder eliminar totalmente los metil-pentanos podria requerir de; a)
utilizar mas platos en la columna, b) incrementar la relacion de reflujo y c)
manejar un mayor flujo de recirculacion a la seccion de reaccion.
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Para definir la estrategia a seguir, se debe realizar una evaluacién econémica con el
fin de ajustar los requerimientos de octano versus el consumo de servicios
requeridos. Generalmente, cerca del 80% de los metil-pentanos son recuperados en
la corriente de recirculacidbn que se envia a la seccion de reaccién. Si un mayor
octano en el producto se requiere, entonces el reflujo a la columna debe ser
incrementado, disminuyendo el flujo de salida del domo e incrementando el flujo de
recirculacion (extraccion lateral) hacia la seccidbn de reaccion. La columna
deisohexanizadora propuesta consta de 80 platos con la alimentacién entrando en el
plato numero 25.

Fig. 17.- Propuesta de Columna Deisohexanizadora (DIH).
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6.2 Propuestade Integracion.

La presente propuesta de integracion de la nueva columna deisohexanizadora (DIH)
contempla los siguientes equipos:

1. Columna Deisohexanizadora de 80 Platos; que opera con las siguientes
condiciones:
a) Entrada de alimentacion: Plato nimero 25, a una temperatura de 94.2 °C y
una presion de 3.5 kg/cm?g.
b) Temperatura del domo: 66.5 °C con una presién de 1.903 kg/cm?g.
c) Corte lateral selecto de hexanos en el plato namero 70, con una
temperatura de 87.0°C y una presion de 1.938 kg/cm?g.
d) Temperatura del fondo: 98.11°C con una presién de 2.093 kg/cm?g.
e) Relacion de reflujo a la columna: 4.70.
2. Reboiler de calentamiento del fondo de la columna (tipo Kettle):
a) Duty estimado: 14.11 Mkcal/h (5.595 x 107 BTU/hr).
b) Caida de Presién: 0.15 kg/cm? (2.134 psi).
c) Temperatura entrada a Reboiler: 94.28 °C. Temperatura de retorno a
columna: 98.11°C.
3. Sistema de condensacion total del domo de la columna (tipo aéreo—enfriadores):
a) Duty estimado: 16.07 Mkcal/h (6.373 x 107 BTU/hr).
b) Caida de Presion: 0.17 kg/cm? (2.418 psi).
c) Temperatura de entrada a condensadores: 66.55°C. Temperatura de
salida hacia acumulador de reflujo: 58.24 °C.
4. Acumulador del domo de Columna Deisohexanizadora (requiere calcularse en la
Ingenieria basica).
5. Bomba de Reflujo a columna deisohexanizadora:
a) Con flujo de reflujo maximo de: 295 m>/hr.
b) La potencia de la bomba requiere calcularse en la Ingenieria basica.
6. Bomba de recirculacion a zona de reaccion:
a) Con flujo de recirculacién maximo de: 19.87 m*/hr (3,000 BPD).
b) Presién de succién: 1.938 kg/cm?g. Presién de descarga: 10.20 kg/cm?g.
c) La potencia de la bomba requiere calcularse en la Ingenieria basica.
7. Banco de enfriadores para la corriente de recirculacion a la zona de reaccion:
a) Duty estimado: 0.3098 Mkcal/h (1.228 x 10° BTU/hr).
b) Caida de Presién: 0.30 kg/cm? (4.267 psi).
c) Temperatura de entrada a enfriadores: 87.56°C. Temperatura de salida
hacia zona de reaccion: 38.00 °C.
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8. Bomba de salida de producto isomerizado de alto octano hacia linea de
mezclado:

a) Con flujo maximo de salida de: 66.25 m*hr (10,000 BPD).

b) Presion de succion: 1.733 kg/cm?g. Presion de descarga: 8.00 kg/cm?g.

c) La potencia de la bomba requiere calcularse en la Ingenieria basica.

9. Banco de enfriadores para la corriente de producto isomerizado a mezcla:

a) Duty estimado: 0.4127 Mkcal/h (1.637 x 10° BTU/hr).

b) Caida de Presién: 0.50 kg/cm? (7.112 psi).

c) Temperatura de entrada a enfriadores: 58.68°C. Temperatura de salida
hacia mezcla: 36.00 °C.

10. Bomba de salida de producto del fondo hacia unidad de reformacion:

a) Con flujo maximo de salida de: 16.56 m*/hr (2,500 BPD).

b) Presion de succion: 2.093 kg/cm?g. Presién de descarga: 10.00 kg/cm?g.

c) La potencia de la bomba requiere calcularse en la Ingenieria basica.

11. Banco de enfriadores para la corriente de producto del fondo:

a) Duty estimado: 0.1717 Mkcal/h (6.809 x 10° BTU/hr).

b) Caida de Presion: 0.50 kg/cm? (7.112 psi).

c) Temperatura de entrada a enfriadores: 98.63°C. Temperatura de salida
hacia mezcla: 40.00 °C.

12. Instrumentacidén requerida para la operacion confiable y estable de la nueva
columna deisohexanizadora, esto incluye:

a) Controlador de Presiéon del domo de la columna (PIC).

b) Controlador de Presion diferencial del domo de la columna (PDIC).

c) Controlador de Nivel (LIC) del acumulador con lazo de control del flujo de
reflujo (FIC) a la columna y control de flujo de salida del producto (FIC).

d) Controlador de temperatura (TIC) del plato nimero 5 de la columna
enlazado (cascada) con el control de flujo de salida del producto.

e) Controlador de temperatura (TIC) del plato numero 70 de la columna
enlazado (cascada) con el control de flujo (FIC) de recirculacion del corte
selecto de hexanos.

f) Controlador de nivel del fondo de la columna (LIC) enlazado (cascada)
con el control de flujo de salida de producto del fondo.

g) Controlador de flujo (FIC) de salida de condensado de baja presion del
reboiler del fondo de la columna hacia el sistema de recuperacion de
condensado de la unidad.
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6.3 Beneficios esperados con la integracién.

El beneficio econémico obtenido para el presente proyecto, fue estimado basado en
el célculo del barril — octano para los 3 escenarios considerados. Para la realizaciéon
de este punto, se consider6 la informacién interna del catalogo de precios para los
resultados de operacidon de Pemex—Refinaciébn correspondientes a la Refineria
Cadereyta, considerando los precios promedio desde Enero hasta Mayo de 2010. La
Tabla 44 muestra los beneficios esperados con la propuesta:

Carga | Produccién Margen
Modelo totgl total Barril-Octano/D | Barril-Octano/D Bruto Beneficio
(RON) (MON) Promedio (USD/D)
(BPD) (BPD) (USDID)
Escenario 1 | 14 3505 | 11000 145,390 147,190 308,926
(Caso 1)
Escenario 1
(Caso 2) 11,500 11,150 179,065 187,500 387,045
Escenario 2 | 44 45 8,350 143.675 144,338 304,103 %
(Caso 1)
Escenario 2 | 44 54 8,475 182,258 185,459 388,260 1,215
(Caso 2)
Escenario 3 | 4, 354 10,270 149.798 155,039 321.868 12,942
(Caso 1)
Escenario 3 |, gy 10,330 188,398 190,504 400,071 13,026
(Caso 2)
Escenario 3
menos 11,500 10,330 184,657 186,723 392,129 5,084
favorable
* De acuerdo al célculo realizado al operar con la recirculacion por la HV-08 hacia la

DIP, se tiene una ligera disminucion en el margen bruto (en USD/D) de la Unidad.
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6.4 Evaluacién econdmica para la integracién respecto al escenario
propuesto.

La evaluacion econdmica considerando el escenario 3 de propuesta se muestra en la
siguiente tabla:

Cargatotal | Produccién Margen Beneficio esperado
Modelo Bruto
(BPD) total (BPD) (USD/D)
(USD/D) | (USD/Afo)

Escenario

menos 11,500 10,330 392,129 5,084 1,855,664
favorable
Escenario

normal 11,500 10,330 400,071 13,026 4,754,584
Propuesto

De lo anterior, se puede observar muy claramente que el beneficio esperado al
integrar la propuesta de una nueva columna deisohexanizadora (DIH) impactaria de
manera significativa la rentabilidad de la refineria, ain cuando este calculo se basa
en el margen bruto de ganancia de la Unidad de isomerizacion, el cual contempla
Unicamente los costos de produccion. Asi mismo, derivado de la evaluacion
considerando el caso menos favorable del escenario propuesto (tomando como base
una disminucion del indice de octano promedio calculado por el simulador,
reduciendo el valor promedio del producto final en 1.5 unidades hasta un valor
promedio de 88.0 octanos), se tiene aun un beneficio significativo con la propuesta,
obteniendo un margen de aproximadamente 5000 USD/dia (62,500 $/dia M/N). De la
misma forma, al llevarse a cabo la ejecucion del presente proyecto, Unicamente se
tendria una inversion en cuanto a los equipos fijos considerados en la ingenieria
conceptual, ingenieria basica y de detalle, asi como también los servicios principales
gue se requieren, debido a que derivado de la operacion confiable y segura de esta
nueva columna, no se requiere de personal operativo adicional para su manejo, por
lo que no se tienen costos de operacion por mano de obra directa.

Ahora, si consideramos el incremento promedio de 3.0 unidades de octano, con un
precio del barril-octano de 2.0 USD/Barril, el beneficio obtenido seria el siguiente:
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Beneficio esperado

Precio :
Modelo Cargatotal | Produccién Barril- por incremento de 3
(BPD) total (BPD) Octano unidades de octano

(USD/BI) | (USDI/D) | (USD/Afio)

Propuesta con
Integracion de 11,500 10,330 2.0 61,980 22,622,700
Columna DIH

Con la estimacion anterior se puede comprobar claramente el beneficio econémico
de la propuesta, tomando en cuenta que la primera evaluacion realizada considera
los costos de produccion para calcular los margenes respecto a las cargas y
producciones, sin embargo, si consideramos Unicamente el beneficio estimado por el
incremento de unidades de octano, con el precio de cada barril-octano se puede
confirmar que el beneficio es ain mayor, lo cual determina la viabilidad econémica de
realizar esta propuesta de mejora en la Unidad de Isomerizacion de la Refineria
Cadereyta.

El esquema de propuesta de integracién para la unidad de Isomerizacién, se muestra
a continuacion:

q —
ISOPENTANO: 2,250 BPD Is6 Producto 10,350 BPD
somero _
8,100 BPD Octano promedio = 88.0
DIP Carga a Reaccion
11,900 BPD
Carga: 11,500 BPD
Domo DA-402
Domo DA-2402
2,650 BPD Recirculacion
—
— ﬁ
Fondo DIP A unidad de Reformacion.
9,250 BPD 1,150 BPD

Fig. 18.- Esquema de integracion de columna DIH Propuesto para la Ref. Cadereyta.
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CAPITULO VII

7.- CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

De acuerdo a la elaboracion del presente trabajo de tesis, se pueden emitir
conclusiones derivadas de los analisis y evaluacion de los modelos de simulaciéon
considerados, asi como de la evaluacion econdmica realizada para verificar la
factibilidad y viabilidad con el fin de llevar a cabo el desarrollo de la Ingenieria basica
y de detalle para la ejecucion del proyecto en una segunda etapa.

7.1 Conclusiones finales del Proyecto.

Las conclusiones derivadas del presente proyecto son las siguientes:

*

El desarrollo del presente proyecto, contempld Unicamente el analisis de
proceso para la propuesta de mejora en la unidad de isomerizacion con la
integracion de la nueva columna deisohexanizadora (DIH) aguas abajo de la
seccién de reaccion, asi como también, el andlisis econémico y de viabilidad
del proyecto para su justificacion técnica y econdémica, con el fin de llevar a
cabo su ejecucion en una segunda etapa. Obviamente para la realizaciéon de
esta segunda etapa, se requerird la participacién de un grupo multidisciplinario
de especialistas en las diferentes ramas de ingenieria y/o la participacion de
una firma de ingenieria para el desarrollo de las modificaciones propuestas.
De acuerdo con los resultados obtenidos para los modelos de simulacion de la
propuesta de integracion de la nueva columna DIH, se determind que es
factible y econdmicamente rentable llevar a cabo este proyecto de mejora,
siendo su ejecucion en un plazo corto (proxima reparacion general de la
unidad de isomerizacién) y ademas el retorno de la inversién se llevaria a
cabo en un periodo de tiempo menor a 1.5 afos.

Asi mismo, basado en los resultados obtenidos, se concluye que el
incremento neto de octano con la propuesta de integracién es de 4.5 unidades
promedio respecto al esquema original y de 3.0 unidades promedio respecto
al esquema con recirculacion existente. De esta forma, el indice de octano
promedio [(RON+MON)/2] minimo obtenido para la propuesta es de 88.0
unidades, obteniéndose el beneficio de integrar directamente esta corriente de
producto en el sistema de mezclado en linea de preparaciones finales de
gasolinas, en lugar de enviarse a una esfera de almacenamiento (como se
realiza actualmente).
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* Ademas de obtener el beneficio por el incremento de octano en el producto
isomerizado con la integracion de la nueva columna deisohexanizadora (DIH),
se tiene un beneficio adicional, debido a que la calidad de la corriente
producida se incrementa para su uso en la preparacion de gasolinas finales,
esto debido a que el producto obtenido tiene una menor Presién de Vapor
Reid (PVR) al incrementarse la concentracion de dimetil-butanos con respecto
al isopentano en el producto final, siendo esta mezcla mas adecuada para la
preparacion de gasolinas por su menor PVR, impactando ademas en el uso de
mayor cantidad de butanos en el ajuste de la presion de vapor, de acuerdo a
los requerimientos de la refineria respecto a este parametro. La presion de
vapor Reid del producto final obtenido para la propuesta esta en el rango de
11.5-12.0 Ib/pulg® (psi), en tanto que los valores del producto actual en la
unidad se encuentran en el intervalo de 14.5-15.0 Ib/pulg® (psi). Lo anterior
también representa el beneficio de tener un mejor manejo por parte del area
de movimiento de productos en las preparaciones finales de gasolinas, al
tener margen para el manejo de otras corrientes por una PVR mas aceptable
del producto obtenido para la propuesta de mejora mencionada.

* Los resultados obtenidos para los modelos de simulacion son muy aceptables,
respecto a los resultados reales de planta, tomando en cuenta que se
consideraron las reacciones al equilibrio quimico con un modelo de reactor de
equilibrio. En caso de involucrar la constantes de velocidad de las reacciones
quimicas (modelo de reactor cinético), se obtendrian resultados méas precisos,
sin embargo, los porcentajes de desviacion respecto a los resultados reales
son menores del 5%, por lo que el uso de este modelo es valido. De hecho en
las aplicaciones de simulacion especificas para procesos de refinacidbn como
en el caso del simulador PetroSIM, se hace uso de un modelo similar con
reactor de equilibrio para el proceso de isomerizacion.

* De la misma forma, el desarrollo de estos modelos de simulacion, representa
una ventaja para el area de procesos de la refineria Cadereyta, al contar con
una herramienta indispensable para el analisis real del proceso de
isomerizacion actual, debido a que los modelos requieren Unicamente los
datos de composicion de carga de gasolina ligera (pentanos y hexanos), y
ajustar la variable mas importante del proceso (temperatura de reaccion), para
ver el comportamiento de los reactores respecto a la isomerizacion y poder
realizar los ajustes en las variables de operacion, con el fin de optimizar el
desemperio de la planta e incrementar su rentabilidad.
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* De acuerdo al analisis de proceso realizado en el presente proyecto, el flujo
maximo de procesamiento para la unidad de isomerizacion con el esquema de
recirculacion propuesto es de 12,000 BPD de carga a la columna
deisopentanizadora (DIP) y 12,000 BPD méaximo de carga a la seccion de
reaccion (considerando un flujo de recirculacion del corte selecto de hexanos
en el rango de 2200-2700 BPD), con lo cual, se estaria procesando el 90% de
la disponibilidad actual de carga (13,250 BPD de pentanos y hexanos) que se
tiene en la refineria, ademas de que actualmente con el esquema original, solo
se procesan 11,750 BPD de carga a la columna deisopentanizadora (DIP) y
10,000 BPD de carga a la seccion de reaccion.
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CAPITULO VI
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9.- ANEXOS

CAPITULOI

X

PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA
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Propiedades para la prediccion de la calidad del Producto Isomerizado.
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PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA (DIP-PENEX-UOP).

CARGA A DIP: 11,350 BPD MEZCLA DE UNIDADES U-400-I / U-400-I1 (SIN RECIRCULACION POR HV-08) CARGA A REACCION: 9312 BPD.

PRODUCCION: 11,000 BPD DE MEZCLA (IC5 + ISOMERO). REACTOR LEAD (SET-1: HIDROGENACION). REACTOR LAG (SET-2: ISOMERIZACION).

ESCENARIO 1: CASO 1

Temp. 1er Reactor 166.1 °C
Temp. 2do Reactor 134.9 °C Planta DIP-Penex PIN (simulador) | Sin Propuesta DIH
ggt"gg:gg:; Carga a Rx | Salida 1er. React | Salida 2do React | Isomero Prod | Isémero + IC5 (mezcla) | Rel. Isomerizacion | Isémero Producto
HIDROGENO 0.00247 0.00032 0.00032 0.00000 0.00000 0.00000
METANO 0.00100 0.00100 0.00100 0.00000 0.00000 0.00000
ETANO 0.00203 0.00203 0.00203 0.00000 0.00020 0.00000
PROPANO 0.00277 0.00277 0.00277 0.00000 0.00035 0.00000
ISOBUTANO 0.00273 0.00273 0.00273 0.00011 0.00161 0.00011
NORMAL BUTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.02246 0.00000
NEOPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00033 0.00000
ISOPENTANO 0.00211 0.00211 0.26014 0.26230 0.36139 81.33 0.26230
1,3-TRANS-PENTADIENO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000
NORMAL PENTANO 0.31770 0.31770 0.05967 0.06020 0.05051 0.06020
1,3-CICLOPENTADIENO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000
2,2-DIMETILBUTANO 0.00441 0.00441 0.19511 0.19687 0.16367 36.10 0.19687
CICLOPENTANO 0.02820 0.02820 0.02820 0.02845 0.02366 0.02845
2,3-DIMETILBUTANO 0.03001 0.03001 0.06401 0.06458 0.05369 11.84 0.06458
2-METILPENTANO 0.15497 0.15497 0.15171 0.15307 0.12726 0.15307
3-METILPENTANO 0.09325 0.09325 0.06824 0.06885 0.05724 0.06885
NORMAL HEXANO 0.25779 0.25779 0.06137 0.06192 0.05148 0.06192
2,2-DIMETILPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000
METIL CICLOPENTANO 0.05461 0.06659 0.06659 0.06719 0.05586 0.06719
2,4-DIMETILPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000
BENCENO 0.02768 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000
CICLOHEXANO 0.01446 0.03230 0.03230 0.03259 0.02709 0.03259
2-METILHEXANO 0.00382 0.00382 0.00382 0.00386 0.00321 0.00386
129.28
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PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA (DIP-PENEX-UOP).
CARGA A DIP: 11,350 BPD MEZCLA DE UNIDADES U-400-I / U-400-I1 (SIN RECIRCULACION POR HV-08) CARGA A REACCION: 9312 BPD.

PRODUCCION: 11,000 BPD DE MEZCLA (IC5 + ISOMERO). REACTOR LEAD (SET-1: HIDROGENACION). REACTOR LAG (SET-2: ISOMERIZACION).
ESCENARIO 1: CASO 1

Calculado para Calculado para
Isomero salida Reactores | la Mezcla IC5 + Isémero
COMPONENTES RON MON RON-0 MON-0 | RON-0O | MON-0
PURO PURO

ISO-BUTANO 100.2 97.6 0.011 0.011 0.161 0.157
normal-BUTANO 95.0 93.5 0.000 0.000 2.134 2100
neo-PENTANO 0.0 0.000 0.000 0.000 0.000
iso-PENTANO 93.5 89.5 24.525 23.476 33.790 | 32.344
normal-PENTANO 61.7 61.3 3.714 3.690 3.116 3.096
2,2-DIMETILBUTANO 94.0 95.5 18.505 18.801 15385 | 15.630
CICLOPENTANO 102.3 85.0 2911 2419 2.420 2011
2,3-DIMETILBUTANO 105.0 104.3 6.781 6.736 5.638 5.600
2-METILPENTANO 74.4 74.9 11.389 11.465 9.468 9.532
3-METILPENTANO 75.5 76.0 5.198 5.233 4.322 4.350
normal HEXANO 31.0 30.0 1.919 1.858 1.596 1.544
METIL CICLOPENTANO 96.0 85.0 6.450 5711 5.362 4.748
BENCENO 120.0 114.0 0.000 0.000 0.000 0.000
CICLOHEXANO 84.0 77.2 2.738 2516 2.276 2.092
DESCONOCIDOS

PESADOS 82.0 71.0 0.316 0.274 0.263 0.228

INDICE DE OCTANO 84.5 82.2 85.9 83.4
| OCTANO PROMEDIO (F1+F2))2 |  SIMULADOR | 83.3 | 84.7
OCTANO PROMEDIO (F1+F2)/2 | REPORTADO POR LAB. | 81.1 | 83.1
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PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA (DIP-PENEX-UOP).

CARGA A DIP: 11,500 BPD MEZCLA DE UNIDADES U-400-I / U-400-I1 (SIN RECIRCULACION POR HV-08) CARGA A REACCION: 9223 BPD.

PRODUCCION: 11,150 BPD DE MEZCLA (IC5 + ISOMERO). REACTOR LEAD (SET-1: HIDROGENACION). REACTOR LAG (SET-2: ISOMERIZACION).

ESCENARIO 1: CASO 2

Temp. 1er Reactor 169.2°C
Temp. 2do Reactor 141.1°C Planta DIP-Penex PIN (simulador) | Sin Propuesta DIH
COMPONENTE (fracc. peso) | Carga a Rx | Salida 1er. React | Salida 2do React | Isémero Prod | Isdmero + IC5 (mezcla) | Rel. Isomerizacion | Isomero Producto
HIDROGENO 0.00257 0.00028 0.00028 0.00000 0.00000 0.00000
METANO 0.00101 0.00101 0.00101 0.00000 0.00000 0.00000
ETANO 0.00195 0.00195 0.00195 0.00000 0.00000 0.00000
PROPANO 0.00267 0.00267 0.00267 0.00000 0.00006 0.00000
ISOBUTANO 0.00314 0.00314 0.00314 0.00017 0.00129 0.00017
NORMAL BUTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.03000 0.00000
NEOPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00029 0.00000
ISOPENTANO 0.00107 0.00107 0.26070 0.26291 0.36717 80.96 0.26291
1,3-TRANS-PENTADIENO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000
NORMAL PENTANO 0.32089 0.32089 0.06126 0.06181 0.05170 0.06181
1,3-CICLOPENTADIENO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000
2,2-DIMETILBUTANO 0.00439 0.00439 0.18642 0.18813 0.15312 35.15 0.18813
CICLOPENTANO 0.02755 0.02755 0.02755 0.02780 0.02263 0.02780
2,3-DIMETILBUTANO 0.02151 0.02151 0.06279 0.06337 0.05158 11.84 0.06337
2-METILPENTANO 0.14891 0.14891 0.15075 0.15212 0.12382 0.15212
3-METILPENTANO 0.09288 0.09288 0.06824 0.06887 0.05605 0.06887
NORMAL HEXANO 0.26268 0.26268 0.06216 0.06273 0.05106 0.06273
2,2-DIMETILPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000
METIL CICLOPENTANO 0.06516 0.07544 0.07544 0.07613 0.06196 0.07613
2,4-DIMETILPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000
BENCENO 0.02964 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000
CICLOHEXANO 0.01318 0.03483 0.03483 0.03515 0.02861 0.03515
2-METILHEXANO 0.00082 0.00082 0.00082 0.00083 0.00067 0.00083
127.95
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“Estudio de adecuacion e integracién de una torre deisohexanizadora (DIH) en el proceso de isomerizacién de pentanos y hexanos, para el incremento de

octano del isémero producto en la Refineria Cadereyta”

PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA (DIP-PENEX-UQP).

CARGA A DIP: 11,500 BPD MEZCLA DE UNIDADES U-400-I / U-400-I1 (SIN RECIRCULACION POR HV-08) CARGA A REACCION: 9223 BPD.

PRODUCCION: 11,150 BPD DE MEZCLA (IC5 + ISOMERO). REACTOR LEAD (SET-1: HIDROGENACION). REACTOR LAG (SET-2: ISOMERIZACION).

ESCENARIO 1: CASO 2

Calculado para Calculado para
Isomero salida Reactores | la Mezcla IC5 + Isomero

RON MON RON-0 MON-0 RON-0 MON-0
COMPONENTES PURO PURG
ISO-BUTANO 100.2 97.6 0.017 0.016 0.129 0.125
normal-BUTANO 95.0 93.5 0.000 0.000 2.850 2.805
neo-PENTANO 0.0 0.000 0.000 0.000 0.000
iso-PENTANO 93.5 89.5 24,582 23.530 34.330 32.862
normal-PENTANO 61.7 61.3 3.814 3.789 3.190 3.169
2,2-DIMETILBUTANO 94.0 95.5 17.684 17.966 14.393 14.623
CICLOPENTANO 102.3 85.0 2.844 2.363 2.315 1.923
2,3-DIMETILBUTANO 105.0 104.3 6.654 6.609 5.416 5.379
2-METILPENTANO 74.4 74.9 11.318 11.394 9.212 9.274
3-METILPENTANO 75.5 76.0 5.199 5.234 4.232 4.260
normal HEXANO 31.0 30.0 1.945 1.882 1.583 1.532
METIL CICLOPENTANO 96.0 85.0 7.308 6.471 5.948 5.267
BENCENO 120.0 114.0 0.000 0.000 0.000 0.000
CICLOHEXANO 84.0 77.2 2.952 2.713 2.403 2.208
DESCONOCIDOS
PESADOS 82.0 71.0 0.068 0.059 0.055 0.048

iNDICE DE OCTANO 84.4 82.0 86.1 83.5
| OCTANO PROMEDIO (F1+F2)/2 | SIMULADOR | 83.2 84.8
| OCTANO PROMEDIO (F1+F2)/2 | REPORTADO POR LAB. | 80.3 82.6
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“Estudio de adecuacion e integracién de una torre deisohexanizadora (DIH) en el proceso de isomerizacién de pentanos y hexanos, para el incremento de
octano del isémero producto en la Refineria Cadereyta”
PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA (DIP-PENEX-UQP).
CARGA A DIP: 11,350 BPD MEZCLA DE UNIDADES U-400-| & RECIRCULACION POR HV-08 (35.0% PRODUCTO) CARGA A REACCION: 8788 BPD.
PRODUCCION: 8,350 BPD DE MEZCLA (IC5 + ISOMERO). REACTOR LEAD (SET-1: HIDROGENACION). REACTOR LAG (SET-2: ISOMERIZACION).

ESCENARIO 2: CASO 1

Temp 1er Reactor 166.1 °C
Temp 2do Reactor 134.9°C Planta DIP-Penex PIN (simulador) | Sin Propuesta DIH
COMPONENTE (fracc. peso) | Carga a Rx | Salida 1er. React | Salida 2do React | Isémero Prod | Isomero + IC5 (mezcla) | Rel. Isomerizacion | Isomero Producto
HIDROGENO 0.00260 0.00095 0.00095 0.000000 0.000000 0.000000
METANO 0.00106 0.00106 0.00106 0.000000 0.000000 0.000000
ETANO 0.00214 0.00214 0.00214 0.000000 0.000200 0.000000
PROPANO 0.00291 0.00291 0.00291 0.000000 0.000350 0.000000
ISOBUTANO 0.00288 0.00288 0.00288 0.000026 0.001546 0.000026
NORMAL BUTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.022524 0.000000
NEOPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.000330 0.000000
ISOPENTANO 0.00569 0.00569 0.33903 0.342418 0.510272 81.94 0.342418
1,3-TRANS-PENTADIENO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.000000 0.000000
NORMAL PENTANO 0.26952 0.26952 0.07470 0.075452 0.053709 0.075452
1,3-CICLOPENTADIENO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.000000 0.000000
2,2-DIMETILBUTANO 0.05300 0.05300 0.14285 0.144278 0.101886 37.47 0.144278
CICLOPENTANO 0.03313 0.03313 0.03313 0.033465 0.023633 0.033465
2,3-DIMETILBUTANO 0.03870 0.03870 0.04521 0.045662 0.032246 11.86 0.045662
2-METILPENTANO 0.15533 0.15532 0.10519 0.106240 0.075025 0.106240
3-METILPENTANO 0.08771 0.08771 0.04673 0.047196 0.033329 0.047196
NORMAL HEXANO 0.2119%4 0.2119%4 0.04125 0.041660 0.029419 0.041660
2,2-DIMETILPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.000000 0.000000
METIL CICLOPENTANO 0.07265 0.08612 0.08860 0.089491 0.063196 0.089491
2,4-DIMETILPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.000000 0.000000
BENCENO 0.02122 0.00000 0.00000 0.000000 0.000000 0.000000
CICLOHEXANO 0.03504 0.04443 0.06888 0.069572 0.049131 0.069572
2-METILHEXANO 0.00449 0.00449 0.00449 0.004539 0.003205 0.004539
131.27
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PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA (DIP-PENEX-UQP).
CARGA A DIP: 11,350 BPD MEZCLA DE UNIDADES U-400-1 & RECIRCULACION POR HV-08 (35.0% PRODUCTO) CARGA A REACCION: 8788 BPD.
PRODUCCION: 8,350 BPD DE MEZCLA (IC5 + ISOMERO). REACTOR LEAD (SET-1: HIDROGENACION). REACTOR LAG (SET-2: ISOMERIZACION).

ESCENARIO 2: CASO 1

Calculado para

Calculado para

Isomero salida Reactores

la Mezcla IC5 + Isomero

RON MON RON-0 MON-0 RON-0 | MON-0
COMPONENTES PURO PURO
ISO-BUTANO 100.2 97.6 0.003 0.002 0.155 0.151
normal-BUTANO 95.0 93.5 0.000 0.000 2.140 2.106
neo-PENTANO 0.0 0.000 0.000 0.000 0.000
iso-PENTANO 93.5 89.5 32.016 30.646 47.710 | 45669
normal-PENTANO 61.7 61.3 4.655 4.625 3.314 3.292
2,2-DIMETILBUTANO 94.0 95.5 13.562 13.779 9.577 9.730
CICLOPENTANO 102.3 85.0 3.424 2.845 2.418 2.009
2,3-DIMETILBUTANO 105.0 104.3 4.795 4.763 3.386 3.363
2-METILPENTANO 74.4 74.9 7.904 7.957 5.582 5.619
3-METILPENTANO 75.5 76.0 3.563 3.587 2.516 2.533
normal HEXANO 31.0 30.0 1.291 1.250 0.912 0.883
METIL CICLOPENTANO 96.0 85.0 8.591 7.607 6.067 5.372
BENCENO 120.0 114.0 0.000 0.000 0.000 0.000
CICLOHEXANO 84.0 77.2 5.844 5.371 4.127 3.793
DESCONOCIDOS
PESADOS 82.0 71.0 0.372 0.322 0.263 0.228

INDICE DE OCTANO 86.0 82.8 88.2 84.7
[ OCTANO PROMEDIO (F1+F2)/2 | SIMULADOR | 84.4 86.5
| OCTANO PROMEDIO (F1+F2)/2 | REPORTADO POR LAB. | 81.2 84.1

“Estudio de adecuacion e integracién de una torre deisohexanizadora (DIH) en el proceso de isomerizacién de pentanos y hexanos, para el incremento de
octano del isémero producto en la Refineria Cadereyta”
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octano del isémero producto en la Refineria Cadereyta”

PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA (DIP-PENEX-UOP).
CARGA A DIP: 11,500 BPD MEZCLA DE UNIDADES U-400-1 & RECIRCULACION POR HV-08 (35.0% PRODUCTO) CARGA A REACCION: 8860 BPD.
PRODUCCION: 8,475 BPD DE MEZCLA (IC5 + ISOMERO). REACTOR LEAD (SET-1: HIDROGENACION). REACTOR LAG (SET-2: ISOMERIZACION).

ESCENARIO 2: CASO 2

Temp 1er Reactor 169.2 °C
Temp 2do Reactor 141.1°C Planta DIP-Penex PIN (simulador) | Sin Propuesta DIH
COMPONENTE (fracc. peso) | Carga a Rx | Salida 1er. React | Salida 2do React | Isémero Prod | Isomero + IC5 (mezcla) | Rel. Isomerizacion | Isomero Producto
HIDROGENO 0.00265 0.00067 0.00067 0.000000 0.000000 0.000000
METANO 0.00105 0.00105 0.00105 0.000000 0.000000 0.000000
ETANO 0.00201 0.00201 0.00201 0.000000 0.000000 0.000000
PROPANO 0.00276 0.00276 0.00276 0.000000 0.000070 0.000000
ISOBUTANO 0.00324 0.00324 0.00324 0.000084 0.000840 0.000084
NORMAL BUTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.013204 0.000000
NEOPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.000280 0.000000
ISOPENTANO 0.00229 0.00229 0.33000 0.333206 0.516640 81.52 0.333206
1,3-TRANS-PENTADIENO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.000000 0.000000
NORMAL PENTANO 0.26752 0.26752 0.07481 0.075534 0.053989 0.075534
1,3-CICLOPENTADIENO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.000000 0.000000
2,2-DIMETILBUTANO 0.05147 0.05147 0.13681 0.138139 0.096968 36.46 0.138139
CICLOPENTANO 0.03005 0.03005 0.03005 0.030343 0.021299 0.030343
2,3-DIMETILBUTANO 0.03213 0.03213 0.04447 0.044904 0.031521 11.85 0.044904
2-METILPENTANO 0.14767 0.14767 0.10488 0.105902 0.074338 0.105902
3-METILPENTANO 0.08872 0.08872 0.04700 0.047457 0.033313 0.047457
NORMAL HEXANO 0.21652 0.21652 0.04210 0.042511 0.029841 0.042511
2,2-DIMETILPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.000000 0.000000
METIL CICLOPENTANO 0.08958 0.10404 0.10443 0.105449 0.074020 0.105449
2,4-DIMETILPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.000000 0.000000
BENCENO 0.02566 0.00000 0.00000 0.000000 0.000000 0.000000
CICLOHEXANO 0.03669 0.04988 0.07573 0.076470 0.053679 0.076470
2-METILHEXANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000 0.000000 0.000000
129.83
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“Estudio de adecuacion e integracién de una torre deisohexanizadora (DIH) en el proceso de isomerizacién de pentanos y hexanos, para el incremento de

octano del isémero producto en la Refineria Cadereyta”

PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA (DIP-PENEX-UOP).
CARGA A DIP: 11,500 BPD MEZCLA DE UNIDADES U-400-1 & RECIRCULACION POR HV-08 (35.0% PRODUCTO) CARGA A REACCION: 8860 BPD.
PRODUCCION: 8,475 BPD DE MEZCLA (IC5 + ISOMERO). REACTOR LEAD (SET-1: HIDROGENACION). REACTOR LAG (SET-2: ISOMERIZACION).

ESCENARIO 2: CASO 2

Calculado para

Calculado para

Isdmero salida Reactores

la Mezcla IC5 + Isomero

RON MON RON-0 MON-0 RON-0 | MON-0
COMPONENTES PURO PURO
ISO-BUTANO 100.2 97.6 0.008 0.008 0.084 0.082
normal-BUTANO 95.0 93.5 0.000 0.000 1.254 1.235
neo-PENTANO 0.0 0.000 0.000 0.000 0.000
iso-PENTANO 93.5 89.5 31.155 29.822 48.306 | 46.239
normal-PENTANO 61.7 61.3 4.660 4.630 3.331 3.310
2,2-DIMETILBUTANO 94.0 95.5 12.985 13.192 9.115 9.260
CICLOPENTANO 102.3 85.0 3.104 2.579 2.179 1.810
2,3-DIMETILBUTANO 105.0 104.3 4.715 4.684 3.310 3.288
2-METILPENTANO 74.4 74.9 7.879 7.932 5.531 5.568
3-METILPENTANO 75.5 76.0 3.583 3.607 2.515 2.532
normal HEXANO 31.0 30.0 1.318 1.275 0.925 0.895
METIL CICLOPENTANO 96.0 85.0 10.123 8.963 7.106 6.292
BENCENO 120.0 114.0 0.000 0.000 0.000 0.000
CICLOHEXANO 84.0 772 6.423 5.903 4.509 4.144
DESCONOCIDOS
PESADOS 82.0 71.0 0.000 0.000 0.000 0.000

iNDICE DE OCTANO 86.0 82.6 88.2 84.7
| OCTANO PROMEDIO (F1+F2)/2 | SIMULADOR | 84.3 86.4
| OCTANO PROMEDIO (F1+F2)/2 | REPORTADO POR LAB. | 81.4 85.0
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“Estudio de adecuacion e integracién de una torre deisohexanizadora (DIH) en el proceso de isomerizacién de pentanos y hexanos, para el incremento de
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PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA (DIP-PENEX-UOP). CON PROPUESTA DIH (RECIRC. 2550 BPD).
CARGA A DIP: 11,350 BPD MEZCLA DE UNIDADES U-400- / U-400-I1 (SIN RECIRCULACION POR HV-08) CARGA A REACCION: 11,860 BPD.
PRODUCCION: 10,270 BPD DE MEZCLA (IC5 + ISOMERO). REACTOR LEAD (SET-1: HIDROGENACION). REACTOR LAG (SET-2: ISOMERIZACION).

ESCENARIO 3: CASO 1

Temp 1er Reactor 168.0 °C
Temp 2do Reactor 128.0 °C Fondo DB-301 | Penexate | PIN (simulador) Con Propuesta DIH
COMPONENTE (fracc. peso) | Carga a Rx | Salida 1er. React | Salida 2do React | Isomero Prod. | Domo DIH | Rel. Isomerizacion | Mezcla Penexate + IC5
HIDROGENO 0.00194 0.00026 0.00026 0.00000 0.00000 0.000000
METANO 0.00076 0.00076 0.00076 0.00000 0.00000 0.000000
ETANO 0.00147 0.00147 0.00147 0.00000 0.00000 0.000226
PROPANO 0.00201 0.00201 0.00201 0.00000 0.00000 0.000396
ISOBUTANO 0.00237 0.00237 0.00237 0.00016 0.00024 0.001910
NORMAL BUTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.025441
NEOPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.000372
ISOPENTANO 0.00167 0.00167 0.20447 0.20584 0.30697 81.72 0.410659
1,3-TRANS-PENTADIENO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000
NORMAL PENTANO 0.24853 0.24853 0.04572 0.04603 0.06865 0.056053
1,3-CICLOPENTADIENO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000
2,2-DIMETILBUTANO 0.00345 0.00345 0.22003 0.22152 0.33034 37.32 0.267256
CICLOPENTANO 0.02206 0.02206 0.02206 0.02221 0.03312 0.026796
2,3-DIMETILBUTANO 0.02836 0.02836 0.06965 0.07012 0.09707 11.81 0.078532
2-METILPENTANO 0.18086 0.18086 0.16254 0.16364 0.15109 0.122233
3-METILPENTANO 0.13143 0.13143 0.07275 0.07325 0.01221 0.009879
NORMAL HEXANO 0.24542 0.24542 0.06456 0.06499 0.00024 0.000191
2,2-DIMETILPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000
METIL CICLOPENTANO 0.08426 0.08513 0.08513 0.08571 0.00007 0.000056
2,4-DIMETILPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000
BENCENO 0.02165 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000
CICLOHEXANO 0.02039 0.04285 0.04285 0.04314 0.00000 0.000000
2-METILHEXANO 0.00337 0.00337 0.00337 0.00339 0.00000 0.000000
130.86
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“Estudio de adecuacion e integracién de una torre deisohexanizadora (DIH) en el proceso de isomerizacién de pentanos y hexanos, para el incremento de
octano del isémero producto en la Refineria Cadereyta”

PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA (DIP-PENEX-UOP). CON PROPUESTA DIH (RECIRC. 2550 BPD).

CARGA A DIP: 11,350 BPD MEZCLA DE UNIDADES U-400- / U-400-I1 (SIN RECIRCULACION POR HV-08) CARGA A REACCION: 11,860 BPD.

PRODUCCION: 10,270 BPD DE MEZCLA (IC5 + ISOMERO). REACTOR LEAD (SET-1: HIDROGENACION). REACTOR LAG (SET-2: ISOMERIZACION).

ESCENARIO 3: CASO 1

Calculado para

Calculado para

Penexate Domo de DIH

la Mezcla IC5 + Penexate

RON MON RON-0 MON-0 RON-0 MON-0

COMPONENTES PURO PURO
ISO-BUTANO 100.2 97.6 0.024 0.023 0.191 0.186
normal-BUTANO 95.0 93.5 0.000 0.000 2.417 2.379
neo-PENTANO 0.0 0.000 0.000 0.000 0.000
iso-PENTANO 93.5 89.5 28.702 27.474 38.397 36.754
normal-PENTANO 61.7 61.3 4.236 4.208 3.458 3.436
2,2-DIMETILBUTANO 94.0 95.5 31.052 31.548 25.122 25.523
CICLOPENTANO 102.3 85.0 3.388 2.815 2.741 2.278
2,3-DIMETILBUTANO 105.0 104.3 10.192 10.124 8.246 8.191
2-METILPENTANO 74.4 74.9 11.241 11.316 9.094 9.155
3-METILPENTANO 75.5 76.0 0.922 0.928 0.746 0.751
normal HEXANO 31.0 30.0 0.007 0.007 0.006 0.006
METIL CICLOPENTANO 96.0 85.0 0.007 0.006 0.005 0.005
BENCENO 120.0 114.0 0.000 0.000 0.000 0.000
CICLOHEXANO 84.0 77.2 0.000 0.000 0.000 0.000
DESCONOCIDOS
PESADOS 82.0 71.0 0.000 0.000 0.000 0.000

INDICE DE OCTANO 89.8 88.5 90.42 88.66

OCTANO PROMEDIO (F1+F2)/2 SIMULADOR 89.1 89.5
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PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA (DIP-PENEX-UOP). CON PROPUESTA DIH (RECIRC. 2650 BPD).
CARGA A DIP: 11,500 BPD MEZCLA DE UNIDADES U-400- / U-400-I1 (SIN RECIRCULACION POR HV-08) CARGA A REACCION: 11,870 BPD.
PRODUCCION: 10,330 BPD DE MEZCLA (IC5 + ISOMERO). REACTOR LEAD (SET-1: HIDROGENACION). REACTOR LAG (SET-2: ISOMERIZACION).

ESCENARIO 3: CASO 2

Temp 1er Reactor 163.0°C
Temp 2do Reactor 130.0 °C Fondo DB-301 | Penexate | PIN (simulador) Con Propuesta DIH
COMPONENTE (fracc. peso) | Carga a Rx | Salida 1er. React | Salida 2do React | Isomero Prod. | Domo DIH | Rel. Isomerizacion | Mezcla Penexate + IC5
HIDROGENO 0.00199 0.00021 0.00021 0.00000 0.00000 0.000000
METANO 0.00078 0.00078 0.00078 0.00000 0.00000 0.000000
ETANO 0.00151 0.00151 0.00151 0.00000 0.00000 0.000000
PROPANO 0.00207 0.00207 0.00207 0.00000 0.00000 0.000065
ISOBUTANO 0.00243 0.00243 0.00243 0.00020 0.00031 0.001558
NORMAL BUTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.034279
NEOPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.000335
ISOPENTANO 0.00083 0.00083 0.20342 0.20480 0.31311 81.60 0.421578
1,3-TRANS-PENTADIENO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000
NORMAL PENTANO 0.24847 0.24847 0.04588 0.04619 0.07062 0.057193
1,3-CICLOPENTADIENO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000
2,2-DIMETILBUTANO 0.00341 0.00341 0.21619 0.21768 0.33280 37.00 0.262045
CICLOPENTANO 0.02133 0.02133 0.02133 0.02148 0.03284 0.025856
2,3-DIMETILBUTANO 0.02268 0.02268 0.06902 0.06950 0.09673 11.81 0.076165
2-METILPENTANO 0.18158 0.18158 0.16175 0.16287 0.14261 0.112287
3-METILPENTANO 0.13069 0.13069 0.07259 0.07309 0.01071 0.008435
NORMAL HEXANO 0.24590 0.24590 0.06470 0.06515 0.00020 0.000157
2,2-DIMETILPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000
METIL CICLOPENTANO 0.09265 0.09025 0.09025 0.09087 0.00006 0.000048
2,4-DIMETILPENTANO 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000
BENCENO 0.02295 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 0.000000
CICLOHEXANO 0.02002 0.04714 0.04714 0.04747 0.00000 0.000000
2-METILHEXANO 0.00071 0.00071 0.00071 0.00072 0.00000 0.000000
130.41
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PLANTA ISOMERIZADORA DE PENTANOS Y HEXANOS REFINERIA CADEREYTA (DIP-PENEX-UOP). CON PROPUESTA DIH (RECIRC. 2650 BPD).
CARGA A DIP: 11,500 BPD MEZCLA DE UNIDADES U-400- / U-400-I1 (SIN RECIRCULACION POR HV-08) CARGA A REACCION: 11,870 BPD.
PRODUCCION: 10,330 BPD DE MEZCLA (IC5 + ISOMERO). REACTOR LEAD (SET-1: HIDROGENACION). REACTOR LAG (SET-2: ISOMERIZACION).

ESCENARIO 3: CASO 2

Calculado para Calculado para
Penexate Domo de DIH la Mezcla IC5 + Penexate

RON MON RON-0 MON-0 RON-0 MON-0
COMPONENTES PURO PURO
ISO-BUTANO 100.2 97.6 0.031 0.030 0.156 0.152
normal-BUTANO 95.0 93.5 0.000 0.000 3.257 3.205
neo-PENTANO 0.0 0.000 0.000 0.000 0.000
iso-PENTANO 93.5 89.5 29.276 28.024 39.418 37.731
normal-PENTANO 61.7 61.3 4.358 4.329 3.529 3.506
2,2-DIMETILBUTANO 94.0 95.5 31.283 31.783 24.632 25.025
CICLOPENTANO 102.3 85.0 3.359 2.791 2.645 2.198
2,3-DIMETILBUTANO 105.0 104.3 10.157 10.089 7.997 7.944
2-METILPENTANO 74.4 74.9 10.610 10.681 8.354 8.410
3-METILPENTANO 75.5 76.0 0.809 0.814 0.637 0.641
normal HEXANO 31.0 30.0 0.006 0.006 0.005 0.005
METIL CICLOPENTANO 96.0 85.0 0.006 0.005 0.005 0.004
BENCENO 120.0 114.0 0.000 0.000 0.000 0.000
CICLOHEXANO 84.0 77.2 0.000 0.000 0.000 0.000
DESCONOCIDOS
PESADOS 82.0 71.0 0.000 0.000 0.000 0.000
INDICE DE OCTANO 89.9 88.6 90.63 88.82

OCTANO PROMEDIO (F1+F2)/2 SIMULADOR 89.2 89.7
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CAPITULO X
10.- GLOSARIO DE TERMINOS

[A]l.- Relacién del producto: Es un término usado para definir el grado de
isomerizacion que se lleva a cabo en los reactores. Se determina por el porcentaje
en peso o porcentaje mol de las isoparafinas valiosas encontradas en el producto de
fondos de la columna estabilizadora. Entre mayor sea la relacién de isomerizacion a
la salida de los reactores, la calidad del producto isomerizado es mayor en términos
del nimero de octano, también se conoce como Relacion de Isomerizacion.

[B].- Relacién de equilibrio del producto: Como la reaccion de isomerizacion es
una reaccion de equilibrio, en el efluente del reactor sera alcanzado un equilibrio
entre isoparafinas y normal parafinas. Cuando este equilibrio es alcanzado, una
relacion méaxima de producto o una relacién de equilibrio del producto sera obtenido.
Cualquier intento para exceder estar relacion de equilibrio con la idea de producir
mas isoparafinas en el efluente del reactor puede Unicamente resultar en un menor
rendimiento de isoparafinas y en un incremento en el rendimiento de ligeros (C4’s).

[C].- Actividad del Catalizador: La actividad del catalizador especifico para la
unidad de isomerizacion (en el caso de la refineria Cadereyta es el 1-8), es una
medida de la habilidad para convertir las normal parafinas en isoparafinas. Como el
tiempo de vida del catalizador influye en su actividad, al inicio de la corrida
operacional la actividad estara presente desde el inicio de la cama en el reactor,
conforme pase el tiempo, la actividad disminuira, lo cual ocasionar4d que las
reacciones se muevan hacia el espacio de la cama que contenga catalizador activo,
cuando la actividad de todo el catalizador en el lecho haya disminuido, este debera
ser reemplazado con un nuevo lote de catalizador fresco.

[D].- Diferencial de Temperaturas: La Delta “T” como se conoce comunmente, se
utiliza para referencia de la diferencia de temperaturas que existe entre cada punto a
lo largo del reactor o de ambos reactores.

[E].- Espacio Velocidad del Liguido por hora (LHSV): La velocidad espacial por
hora de liquido es un término el cual describe la tasa de alimentacion sobre el
catalizador, con referencia en el volumen del catalizador en el reactor. Las unidades
dimensionales que se utilizan son volumen de carga / volumen de catalizador.
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[F].- Relacion molar Hidrogeno/Hidrocarburo: La relacion hidrogeno a
hidrocarburo, es una relacién de moles de hidrogeno que sale de los reactores de
isomerizacion con respecto a los moles de carga combinada al primer reactor. La
relacion H2/HC en la salida de los reactores de isomerizacion tipicamente debe ser
mantenida entre valores de 0.05 a 0.10. El flujo continuo de gas de hidrogeno de
reposicion debe ajustarse para asegurar una relacion H2/HC de 0.05 o mayor.

[G].- Promotor del catalizador: El promotor del catalizador (que normalmente es
percloro-etileno) es un componente del tipo cloruro inyectado continuamente con la
corriente de alimentacion al primer reactor, con el propdsito de mantener un nivel
apropiado de cloro en el catalizador de isomerizacion.

[H].- Perfil de Temperaturas a través del Reactor: El perfil de temperaturas a
través de los reactores de isomerizacion, es una grafica de la temperatura del reactor
contra la distancia (en pies) debajo de la superficie del catalizador en el reactor. Para
llevar a cabo esto, la unidad de isomerizacion cuenta con varios termometros
instalados dentro del reactor (termo-coples), con el propésito de medir las
temperaturas en varios puntos del reactor, de manera tal, que pueda ser ejecutada
esta grafica del perfil de temperaturas.

[I].- Isomerizacién: Es el re—arreglo molecular de los componentes de hidrocarburos
de cadena lineal, a componentes de hidrocarburos de cadena ramificada. Por
ejemplo; el normal hexano (cadena lineal) mediante una reaccion de isomerizaciéon
forma el 2,2—dimetil butano (compuesto de cadena ramificada).

[J].- Hidrocracking (Hidrocraqueo): Es un tipo de reaccion lateral que ocurre en los
reactores de isomerizacion. Un ejemplo es; la formacion de gases ligeros (C4°s)
debido a la desintegracion de compuestos pesados bajo condiciones determinadas
de temperatura.

[K].- Hidrogenacién: Es la adiciébn de hidrégeno a compuestos no saturados tales
como olefinas o aromaticos. Un ejemplo es la reaccién de conversion de benceno a
ciclohexano.

[L].- Indice de Octano: Se le conoce también como nimero de octano y se define
como la medida de la calidad y capacidad antidetonante de las gasolinas para evitar
las detonaciones y explosiones en las maquinas de combustion interna, de tal
manera que se libere o se produzca la maxima cantidad de energia util.
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Este valor es obtenido en una prueba fisica comparativa entre la gasolina y una
mezcla de hidrocarburos de composicion conocida que resulta en una medida o
indice de la calidad antidetonante de la gasolina, es decir, de su capacidad de resistir
la detonacidén durante la combustion, en un motor mono-cilindrico de prueba, con
relacion de compresion variable a determinadas condiciones de temperatura y
velocidad. La prueba se efectia en una maquina especial que mide la intensidad de
detonacién. Para calibrarla se utilizan dos hidrocarburos cuyo indice de octano es
conocido; uno es el iso-octano, y el otro es el n-heptano, con valores de 100 y O
octanos respectivamente. La maquina se calibra utilizando diversas mezclas de estos
dos compuestos, los cuales, al ser de composicién conocida, permiten conocer el
indice o niumero de octano de la mezcla, en funcién del porcentaje de iso-octano que
se encuentre. La gasolina, cuyo octanaje se trata de determinar, se introduce a la
maquina de pruebas, donde de acuerdo con la intensidad de su detonacion, se
determina el octanaje. Por ejemplo, una mezcla con 90 partes de iso-octano y 10
partes de n-heptano, tendra un numero de octano de 90. Por esta razén, las
gasolinas, de acuerdo con la composicion de los hidrocarburos que contienen,
tendran diferentes numeros de octano, los cuales deberan coincidir con el requerido
por las especificaciones de control de calidad del producto.

Existen dos pruebas para determinar el octano. A la primera se le denomina Numero
de Octano de investigacion (Research Octane Number; RON) y se efectia en un
motor que simula condiciones bajas de velocidad y aceleraciones frecuentes,
semejantes a las que se observan en el trafico dentro de una ciudad. A la segunda
se le llama Numero de Octano de Motor (Motor Octane Number; MON) que trata de
reproducir las condiciones de alta velocidad y carga, como las existentes en las
carreteras. La diferencia en el resultado de ambas es una indicacién de los cambios
en el comportamiento bajo diferentes condiciones de manejo.

Para una gasolina determinada, el RON es mayor que el MON. En algunos casos,
para evitar confusiones, se ha acordado reportar el promedio de las mismas, que es
igual a: (RON + MON) / 2, que se conoce como indice de Octano (Road Octane).
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