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Resumen

Se llevd a cabo la simulacion de la planta reformadora tipo CCR de la Refineria de
Minatitlan, Ver a partir de la Ingenieria basica con la ayuda del simulador Aspen
HYSYS V8.4 y se compararon los resultados obtenidos con los reportados en dicha
ingenieria. De igual forma se evaluo la importancia del numero de reactores en el
proceso Y la influencia de la simulacién de las recirculaciones en las corrientes.

Para la simulacion se utilizé la unidad Calytic Reformer que es una opcién que
contiene a grandes rasgos todas las secciones que intervienen en la planta, sin
embargo unicamente se utilizé la seccién de reaccion para este propdsito y las
secciones de recontacto y estabilizacion se simularon por separado con los equipos
correspondientes.

Se analizaron cuatro casos en total, la simulacidon con los factores de calibracion
predeterminados, un caso con los factores ajustados, la comparaciéon de la
simulacidén con y sin recirculaciones y la comparaciéon de la simulacion con tres y
cuatro reactores. En el primer caso se obtuvo que la simulacidn era bastante
representativa de los valores esperados en la corriente de LPG pero no asi de los
valores en el reformado. En el segundo caso se logréo obtener una corriente de
reformado mas cercana a los valores esperados, sin embargo la corriente de LPG se
vio afectada. En el tercer caso se observo que las recirculaciones son utiles en la
simulacién de la corriente de gases ligeros y en la del subproducto hidrégeno. En el
cuarto caso se obtuvo que con 4 reactores la produccién de aromaticos es 9% mayor
que con 3 reactores, al igual que la composicion de naftenos que es 1.5% mas
grande con 4 reactores, lo que demuestra que sigue habiendo una importante
participacion de las reacciones de deshidrogenacion en el 4 reactor.
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Introduccioén

El petréleo y sus derivados se han conocido desde la época de la prehistoria y con el
paso del tiempo fueron utilizados por diferentes culturas en algunas aplicaciones
como son la generacion de energia, la creacion de lubricantes, pinturas y farmacos;
sin embargo fue hasta el siglo XIX y con la invencién del motor de combustion interna
cuando se empez6 a explotar y comercializar a gran escala para la produccion de
gasolinas y combustibles, convirtiendose en uno de los principales indicadores de la
riqueza de un pais. Desde entonces se han buscado nuevos y mejores métodos para
la obtencién de gasolinas con los cuales se obtengan mayores rendimientos y se
cumpla con los requerimientos de calidad que exigen generar el menor desgaste de
motores y minimizar la contaminaciéon del ambiente; uno de estos métodos es el

reformado catalitico de naftas.

El reformado catalitico es un proceso dentro de una refineria, del cual se obtiene
aproximadamente el 37% peso del total de un pool de gasolina. En dicho proceso se
alimentan naftas pesadas, provenientes de la destilacion directa, a tres o cuatro
reactores conectados en serie que contienen un catalizador, de los cuales se
obtienen una corriente de reformado con un valor de octanaje mayor que la
alimentacién, una corriente de gases ligeros (LPG) e hidrogeno. Al aumentar el
octanaje se disminuye la capacidad antidetonante de los compuestos de la gasolina,
lo que ocasiona un menor dafio al motor de los automdviles, mayor aprovechamiento

de la energia util y una disminucion en la emision de contaminantes a la atmaésfera.

En México la divisién de Petréleos Mexicanos, Pemex Refinacién, en conjunto con
otras empresas IPC y de ingenieria basica se encargan de llevar a cabo el disefio y
la construccion de este tipo de plantas quimicas en las refinerias. El objetivo de la
presente tesis es simular, en AspenHYSYS V8.4., la planta Reformadora de Naftas
CCR localizada en Minatitlan, Ver., y analizar como afecta el numero de reactores
utilizados y la modificacion de las condiciones del proceso en la calidad del
reformado. A partir de las condiciones de operacién y descripcion de proceso
mencionados en la ingenieria basica es como se lleva a cabo la simulacion y a la vez
se compara esta misma con dicha ingenieria.
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1. Marco Teorico.

1.1. Reformado Catalitico.

En el reformado catalitico la nafta, que tipicamente tiene un bajo valor de octanaje,
es transformada a través de reacciones que involucran un reacomodo en las
moléculas de hidrocarburos, obteniéndose un producto llamado reformado, el cual es
rico en compuestos aromaticos e isbmeros de parafinas, los cuales son valiosos
componentes de la gasolina por poseer un alto valor de octanaje. Una caracteristica
importante de este reformado es que no varia su rango de ebullicion con respecto a

la alimentacion.

Crudo

cCoO0

Reformado

-

A otras plantas que
consuman Hz

Figura 1. Rol del Reformado en el proceso de refinaciéon del crudo.!

Donde:

e CDU: Unidad de destilacion del crudo atmosférica.

e D: Destilacion

1 Mohamed A. Fahim, Fundamentals of Petroleum Refining: Figura 5.2, Role of reformer in the refinery, Elsevier,
Oxford, UK, 2010, pagina 97.
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F: Separador

I: Isomerizacion

e HN: Nafta pesada
e HT: Hidrotratador
¢ LN: Nafta ligera

N: Nafta

e R: Reformador

En este proceso también ocurre la hidrodesintegracién por el cual las moléculas se
rompen en otras mas pequefias, generandose un subproducto constituido de gases

ligeros como metano, etano, propano y butanos.

Debido a que la mayoria de las reacciones que se llevan a cabo involucran la
separacion de atomos de hidrogeno de los hidrocarburos, una significante cantidad
de este compuesto se obtiene y puede ser utilizado en el mismo proceso como una

corriente de recirculacion o ser enviado a otras plantas que ocupen de él.

La Figura 1 muestra un esquema en el que se muestra el lugar que ocupa el

reformado catalitico en una refineria tipica.
1.1.1. Refineria de Minatitlan, Ver.

La refineria localizada en Minatitlan, Veracruz, lleva el nombre de “General Lazaro
Cardenas” y fue construida en 1906 convirtiéendose en la primera gran refineria de
Latinoamérica. Procesa 78 mil barriles diarios de gasolinas y 67 mil barriles diarios

de diésel. (Ver Figura 2).

Esta refineria abaste de combustible a las areas sureste del pais y parte de la
demanda del Distrito Federal. Los estados que reciben energéticos de la Refineria
Gral. Lazaro Cardenas, son: Puebla, el sur de Veracruz, Tabasco, Campeche,

Yucatan y Quintana Roo. (Pemex Refinacion, 1999)
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Actualmente la refineria se encuentra en un proyecto de reconfiguracion, dentro del
cual se plantea el cambio de una unidad reformadora de naftas de tipo semi-

regenerativo por una tipo CCR (Regeneracion Continua del Catalizador).
Produccién principal de productos petroliferos
0.4k

0.3k

0.2k I E
0.1k i
" -ml Il . I Il_

m

B Gasolinas [ Diesel B combustdleo (4) @ AsfBitos @ Lubricantes B cCogue

(miles de barriles diarios)

Tula

Total
Minatitlan
lina Cruz

Figura 2. Produccién de productos petroliferos en las refinerias de Minatitlan, Salina Cruz y Tula.?

1.1.2. Caracteristicas de la Nafta.

La nafta es la fraccion del crudo cuyo punto de ebullicion se encuentra entre 30°C y
200°C y tipicamente constituye del 15 al 30% en peso del mismo. Esta compuesta de
hidrocarburos en el rango de 5 a 12 carbonos, azufre y pequefas cantidades de
compuestos de nitrégeno, oxigeno y agua (ver Tabla 1). La nafta que se obtiene
directamente de la destilacién atmosférica del crudo se denomina nafta de destilaciéon
directa, sin embargo, la nafta también se produce durante el procesamiento de partes

mas pesadas del crudo; algunos ejemplos son: la nafta de la desintegracion

2 petréleos Mexicanos, BDI. Disponible en formato electrdnico:
<http://ebdi.pemex.com/bdi/bdiController.do?action=cuadro&cvecua=REPETRE >
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catalitica, de la coquizacion y del visbreaking y al contrario de la nafta de destilacion

directa estas naftas suelen tener olefinas.

La nafta que se obtiene de la destilacidon atmosférica generalmente se vuelve a
destilar para producir nafta ligera y pesada. La nafta ligera es la fraccién con un
punto de ebullicion de 30°C a 90°C y contiene hidrocarburos de 6 carbonos y
menores, la pesada tiene un rango de ebullicién de 90°C a 200°C. Algunas veces se
utiliza el término nafta mediana para referirse a la fraccion de nafta pesada que

ebulle de 90 a 150°C y contiene compuestos de 7-9 carbonos.

Preferentemente en el reformado catalitico se utiliza la nafta mediana hidrotratada
(sin azufre) debido a las restricciones ambientales de formacion de compuestos
aromaticos contaminantes como el benceno, no obstante se puede utilizar como
alimentaciéon la fraccion entera de naftas si lo que se desea obtener es este
compuesto. Se debe tener en cuenta que en el mundo hay muchas fuentes de
extraccion del crudo y que cada una cuenta con su propia y unica composicion, por lo
que en las refinerias no se procesa la misma nafta con las mismas caracteristicas y

estas pueden variar de un lugar a otro. (Antos , y otros, 2004)

Tabla 1. Componentes de la nafta.®

Compuesto Descripcion % peso Ejemplos
enla
nafta.
Hidrocarburos  saturados n-pentano LN
con férmula general
Parafinas 40- 70%
CnHzn+2. Pueden ser
(Alcanos) lineales n-parafinas o T
; P i-pentano CH,
ramificadas, i-parafinas. H,C

3 Antos George, Aitani Abdullah, Catalytic Naphta Reforming, 2 ed., Marcel Dekker, NY, USA, paginas 1 -10.
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Naftenos

(Cicloalcanos)

Hidrocarburos ciclicos
saturados que contienen al
menos una estructura de
anillo. La féormula general
para mononaftenos es
CnHan.

20-50%

Metilciclopentano

CHj;

Olefinas

(Alguenos)

Hidrocarburos insaturados,
que pueden ser lineales o
ramificados y contienen al
menos un doble enlace C-
C. Las monoolefinas tienen

la férmula general CnHan.

0-2%

30-50%*

1-Hexeno

P -
H;C —

Aromaticos

Contienen uno o0 mas
anillos polinsaturados
(dobles enlaces
conjugados). Estos anillos
de benceno pueden tener
cadenas parafinicas o estar
unidos a otros anillos
nafténicos o aromaticos.
Tienen como  férmula

general CnH2ns.

5-20%

Tolueno

CH,

Azufre

El azufre contamina el
metal noble en los
catalizadores y promueve
la formacion de SO« en la
combustién por lo que se
remueve de la nafta por
hidrotratamiento. Los
compuestos de azufre
comunes son: Sulfuros,
tiofenos, sulfatos, 6xidos de

azufre y pequenas

ppm

Benzotiofeno
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cantidades de acido

sulfurico.
Se divide en compuestos Piperidina
basicos como son la

Nitrogeno piridina, piperidina o}
indolina y los compuestos Sub-ppm N
no basicos como el pirrol. Piridina
El nitrégeno contamina el N
catalizador y se absorbe 72
fuertmente en los sitios ~ |
acidos.

Oxigeno Se encuentra en forma de Acido metanoico
fenoles, furanos, 4&cidos @)
carboxilicos. Estos Poco o (I%

nada.
compuestos pueden Rx‘“ \OH
ocasionar problemas de
corrsion en la refineria.
Agua Contenida en las naftas en ..

forma de humedad. El agua

e .
neutraliza los sitios acidos Poco o / \
nada.
H H

del catalizador.

*Composicion de olefinas para naftas provenientes de la desintegracion catalitica,

visbreaking o coquizacion.
1.1.3. Numero de octano.

Como se menciond anteriormente en una reformadora se busca aumentar el nimero
de octano u octanaje de los componentes de las naftas, el cual es una medida de la

calidad y capacidad antidetonante de las gasolinas, y asi evitar las detonaciones y
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explosiones en las maquinas de combustion interna, de tal manera que se libere o se

produzca la maxima cantidad de energia util.

La escala que se utiliza para medir el numero de octano es arbitraria y se dio un
indice de octano de 100 al iso-octano (que es poco detonante); y un indice de octano

de cero al n-heptano (que es muy detonante).

La prueba de determinacion del octanaje de una gasolina se efectua en un motor
especial de un sélo cilindro, aumentando progresivamente la comprension hasta que
se manifiesten las detonaciones. Posteriormente, se hace funcionar el motor sin
variar la compresion anterior, con una mezcla de iso-octano y una cantidad variable
de n-heptano, la cual tendra la misma capacidad antidetonante que la gasolina en
cuestién. El numero de octano se asigna como el porcentaje en volumen de iso-

octano en esta mezcla.
En la practica se miden dos numeros de octano:

e EI Numero de Octano de Investigacion (RON por sus siglas en inglés):
Representa el comportamiento de un motor a bajas velocidades. Se determina
a una velocidad de 600 revoluciones por minuto (rpm) y a una temperatura de
entrada de aire de 125°F (561.7°C).

e EI Numero de Octano del Motor (MON por sus siglas en inglés): Es
representativo de un motor a altas velocidades. Se obtiene mediante una
corrida de prueba en una maquina operada a una velocidad de 900
revoluciones por minuto y con una temperatura de entrada de aire de 300°F
(149°C). (Barroso Castillo)

Comercialmente y para la distribucién de gasolinas el octanaje comercial se obtiene

como:

RON + MON

Numero de octano comercial = >
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RON

Niimero de atomos de C

n-P: Parafinas lineales  i-P: Isoparfinas
N: Naftenos A: Aromaticos

Figura 3. Variacion del RON en diferentes hidrocarburos.*

Como se muestra en la Figura 3, los aromaticos generalmente tienen un numero de
octano mucho mayor a los naftenos, olefinas y parafinas, por lo tanto son los
hidrocarburos principalmente deseados en el reformado. En resumen, se puede
obtener un mayor numero de octano transformando los naftenos en aromaticos y las
parafinas lineales en parafinas ramificadas o aromaticos, siendo estas reacciones
clave en el proceso de reformado. En la Tabla 2 se muestran los RON de algunos

compuestos puros.

Tabla 2. Nameros de Octano de Investigacion para Hidrocarburos Puros.®

Hidrocarburos Hidrocarburos
puros RON | Hidrocarburos puros | RON puros RON
n-Butano 113 1-Penteno 91 Etilbenceno 124

4 Mohamed A. Fahim, Fundamentals of Petroleum Refining: Figura 5.3, Variation of research octane number
(RON), Elsevier, Oxford, UK, 2010, pagina 97.

5> Antos George, Aitani Abdullah, Catalytic Naphta Reforming, 2 ed., Marcel Dekker, NY, USA, 2004, péginas 10-
11, “Table 5: Research Octane Numbers of Pure Hydrocarbons”.
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Isobutano 122 1-Octeno 29 n-Propilbenceno 127
n-Pentano 62 3-Octeno 73 Isopropilbenceno 132
1,3,5-

2-Metilbutano 99 Metilciclopentano 107 Trimetilbenceno 171

2,2-Dimetilpropano | 100 Etilciclopentano 75 Metanol 106

n-Hexano 19 Ciclohexano 110 Etanol 99
2-Metilpentano 83 Metilciclohexano 104

1,3,5-

2,3-Dimetilbutano 96 Trimetilciclohexano 60
n-Heptano 0 Benceno 99
2-Metilhexano 41 Tolueno 124
2,2,3-Trimetilbutano | 113 o-Xileno 120
n-Octano -19 m-Xileno 145
n-Nonano -17 p-Xileno 146

1.1.4. Catalizador.

Tipos de catalizadores.

El catalizador utilizado en el reformado de naftas es bifuncional y consiste de un
componente metalico, principalmente platino, y una funcién acida, usualmente
alumina clorada. ElI metal cataliza las reacciones de hidrogenacion y

deshidrogenacion y la parte acida promueve las reacciones de ciclacién. Con el
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objetivo de alcanzar un comportamiento éptimo del catalizador debe existir un

balance entre estas funciones.

La primera composicion del catalizador para el reformado fue introducida 1949 por la
UOP y consistia unicamente de platino monometélico soportado sobre alumina
clorada (Pt/AI203-Cl), sin embargo se tenian que utilizar grandes presiones de
hidrogeno para evitar la deposicion del coque en el catalizador, lo que no era
termodinamicamente favorable. En 1969 se empez6 a trabajar con catalizadores
bimetalicos adicionando un segundo elemento tales como Re, Sn, Ge e Ir lo que
resultd en una mejor selectividad y estabilidad del catalizador, asi como una menor
desactivacion del mismo; de igual forma permitié trabajar con menores presiones de
operacion. La adicion de un componente alternativo tiene diferentes efectos en
catalizador como son, el cambio del tamafo de particula del Pt (mejor dispersion), se
realiza una modificacion en la geometria de los atomos adyacentes al Pt y cambia
el estado electronico del metal. En orden de conseguir un mucho mejor
funcionamiento del catalizador, un tercer metal fue afadido al catalizador bimetalico.
El primer intento de la preparaciéon de un catalizador trimetalico se llevé a cabo en
1982, en el cual el Ge fue anadido al Pt-Re/Al203 y al Pt-Ir/ Al203 y se observé en
ambos casos una fuerte inihibicion de la deshidrogenacion e hidrogendlisis. En la
Tabla 3 se pueden observar algunos ejemplos de catalizadores y sus ventajas. (Reza

Rahimpour, y otros, 2013)

Como se menciond anteriormente, practicamente todos los catalizadores para el
reformado en la industria utilizan alumina clorada como soporte, variando la
composicidén de los metales depositados; sin embargo también existen catalizadores
de platino soportado en zeolitas KL las cuales contienen canales unidireccionales y
no son acidas. En estos soportes el platino obtiene grandes dispersiones y cataliza la
aromatizacion de los alcanos Ce y C7 con alta selectividad, debido a que esta zeolita
no es acida las reacciones de isomerizacion e hidrodesintegracion se suprimen y la
aromatizacion ocurre sin obstaculos. La desventaja de utilizar zeolitas es que éstas
sufren una alta sensibilidad al envenenamiento por azufre. (Catalytic Naphta

Reforming: Revisiting its Importance in the Modern Refinery, 2003)
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A pesar de los muchos catalizadores que ya existen, se considera como un area de

oportunidad la investigacidon y el desarrollo de nuevos catalizadores para el

reformado, en los cuales exista una sinergia optima entre sus componentes y que

permita la obtencién de un mejor producto.

Tabla 3. Ejemplos de catalizadores bimetalicos y trimetalicos para el reformado.®

Composicién Ventajas
Pt-Ir-Ag
. Mayor actividad, alta selectividad y alta
Pt-Ir-Ni
tolerancia al azufre.
Pt-Ir-Pd
Pt-Ge-Ni Alta estabilidad.
Previene la deposicidn del coque en las
Pt-Sn particulas de Pt y soporte, mejora la
selectividad de aromaticos.
Reduccion en la velocidad de
Pt- Re desactivacion del

catalizador, mejor

rendimiento de aromaticos.

Pt-Co, Ni, Fe, Cu, Pd.

Mayor aromatizacion.

Pt-Pb, Pt-V, Pt-Ni, Pt-Zr, Pt-Ag, Pt-Hg

Mejora de la selectividad y actividad.

Pt-Pd-Cr

Mayor rendimiento de aromaticos.

Pt- W

Mayor rendimiento de aromaticos.

® Antos George, Aitani Abdullah, Parera José, Catalytic Naphta Reforming, 1 ed., Marcel Dekker, NY, USA, 1995,
pagina 104, “Table 1: Examples of Bimetallic and Multimetallic Reforming Catalysts”.

~ 19 ~




Desactivacion del catalizador.

Las causas de la desactivacion del catalizador pueden ser categorizadas en cuatro

grupos principales:

e Envenenamiento debido a la quimisorcion de alguna impureza (algun metal
pesado, azufre, agua, nitrégeno).
e Erosion y rompimiento.
e Envejecimiento hidrotérmico, pérdida de superficie (el area metalica y el
soporte).
e La deposicion del coque.
Mientras que las primeras tres causas son irreversibles, la deposicion de coque
puede ser removida del catalizador. La formacion de coque es la causa mas
importante de desactivacion del catalizador, aunque éste se forme tanto en la parte
acida como en la metalica, se ha demostrado que la principal fraccion de coque

depositado ocurre sobre los sitos acidos. (Reza Rahimpour, y otros, 2013)

1.1.5. Reacciones en el reformador.

Las reacciones mas importantes que ocurren durante el reformado de naftas son la
deshidrogenacion de naftenos, deshidrogenacion de parafinas, isomerizacion de
parafinas, isomerizacion de naftenos, deshidrociclacion de parafinas,

hidrodesintegracion, hidrogendlisis y deposicion de coque.

La Figura 4 muestra la energia libre de formacién por atomo de carbono para varios
hidrocarburos como funcién de la temperatura, en esta figura una reaccion es
termodinamicamente factible cuando la energia libre de los productos se encuentra
por debajo de la de los reactivos. Esto es debido a que la constante de equilibrio (Kp)
debe ser mayor a uno para que una reaccion sea factible de acuerdo a la siguiente

ecuacion:

K, = TP
Donde:
[1 = Producto matematico.
P; = Presion parcial de la especie i.
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y; = Coeficiente estequiométrico para cada especie i en la reaccion, negativo para
reactivos y positivo para productos.

Y Kp se relaciona con la energia libre estandar de reaccién de la siguiente manera:
AFz° = —RTInKp

De acuerdo a esta ecuacion debemos tener valores de AFR° negativos para valores

de Kp mayores de uno. AFR° se relaciona con la energia de formacion estandar
como sigue:

AFgR® = Xy AFg°
Donde:

AFR° = Cambio de la energia libre estandar de reaccion.

AFg;° = Energia de formacion estandar, para cada una de las especies i.
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Figura 4. Energia libre de formacion de hidrocarburos, por atomo de carbono, como funcién de la
temperatura.”

7 Antos George, Aitani Abdullah, Parera José, Catalytic Naphta Reforming, 1 ed., Marcel Dekker, NY, USA, 1995,
pagina 47, “Figure 1: Free Energy of formation of hydrocarbons, per carbon atom, as a function of temperature”.
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Observando la Figura 4 se identifica que a altas temperaturas los valores de AF:°
para etano son mayores que los de eteno, por lo que la deshidrogenacién de
parafinas a olefinas es posible. De igual forma, a altas temperaturas, los compuestos
aromaticos son mas estables que la correspondiente parafina (benceno mas estable

gue n-hexano), por lo que la dehidrociclacién de parafinas es favorable.

Igualmente es de utilidad evaluar la influencia de la temperatura en la constante de
equilibrio, pues esta es una variable de operacion. Para tal efecto se utiliza la

ecuacion de Gibbs-Helmholtz:

d(InKp) _ AHg

dT  RT?
InKp = In(Kp) AHR(l 1)
AP = I8P = 7 \T ™ To

Donde AHy es el calor de reacciéon a la temperatura T. De acuerdo a la expresion
anterior, Kp tiene un incremento cuando hay un aumento de temperaturay AH; > 0

(reaccién endotérmica) y disminuye cuando AH; < 0 (reaccidén exotérmica).

Y para evaluar el efecto del cambio de presion y composicion:
Kp = K,
Ky, = Hyiyi
Donde yi es la fraccién mol del componente i.

Por otro lado, cada hidrocarburo tiene diversas trayectorias de reaccion que son
termodinamicamente factibles y después de cierto tiempo de contacto, la distribucion
del producto depende de la rapidez de cada reaccion en particular, las cuales a su
vez dependen de la selectividad del catalizador. Un punto muy importante en el
procesamiento de hidrocarburos es el encontrar un catalizador muy activo, pero

sobre todo, que sea lo suficientemente selectivo hacia las reacciones deseadas.

A continuacion se describen cada una las reacciones principales con mas detalle.
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Deshidrogenacién de naftenos.

CH3 CH;
- > + 3H,

Figura 5. Ejemplo de una reaccion de deshidrogenacion de naftenos: Transformacion de Metilciclohexano
a Tolueno e Hidrégeno.

La formacion de aromaticos por la deshidrogenacién de naftenos produce un
incremento en el numero de octano, por lo tanto esta es una reaccion deseable en el

reformado.

Esta reaccién es termodinamicamente favorecida por altas temperaturas y bajas
presiones al ser una reaccidn altamente endotérmica. Es promovida por la parte

metalica del catalizador.

Cinéticamente es favorecida por altas temperaturas y altos numeros de atomos de

carbono. Se trata de una reaccion muy rapida y casi total.

Deshidrogenacion de parafinas.

Las parafinas de seis a nueve atomos de carbono son los principales componentes
en la corriente de alimentacion al reformador y pueden ser deshidrogenadas a
olefinas en la parte metalica del catalizador. Esta reaccion no es muy factible
termodinamicamente y su factibilidad incrementa al aumentar la temperatura y a
bajas presiones total y parcial de hidrégeno. Debido a que el proceso de reformado
de naftas se lleva a cabo a altas presiones de hidrogeno, las olefinas se presentan

en pequenas cantidades en el producto, sin embargo se forman como intermediarios.
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Figura 6. Ejemplo de una reacciéon de deshidrogenacion de parafinas: Deshidrogenacion de n-Hexano a 1-
Hexeno e Hidrégeno.

Cinéticamente la deshidrogenacién de parafinas en el catalizador es muy rapida y las
concentraciones termodinamicas al equilibrio se alcanzan rapidamente. Las
concentraciones en el equilibrio son muy pequefias y permanecen constantes a lo
largo del lecho del catalizador. Conforme se consumen olefinas por la reaccion,

rapidamente se restablece su concentracion.

Isomerizacion de Parafinas

n-C-Hyg - 1C7H 6

Figura 7. Isomerizacion de n-Heptano a i-Heptano.

La isomerizacion de parafinas es una reaccidon muy importante debido a que las
naftas contienen un alto porcentaje de parafinas normales (parafinas lineales), las

cuales aumentan el octanaje del producto al ser isomerizadas.

La isomerizacion de parafinas esta limitada por el equilibrio termodinamico y tiene
poca influencia de la temperatura debido a que el calor de reaccién es bajo (ver
Tabla 4). Ni la presion total ni la presion parcial de hidrogeno tiene influencia en el

equilibrio.

Es una reaccion moderadamente rapida, aunque no tanto como la deshidrogenacion
de naftenos, es mas rapida que la deshidrociclacion de parafinas y la
hidrodesintegracion. En el proceso de reformacion, la isomerizacion de parafinas
alcanza el equilibrio termodinamico y luego las isoparafinas son consumidas en la
deshidrociclacion y la hidrodesintegracion. Esta reaccion es catalizada por los sitios

acidos. (Antos , y otros, 2004)
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Tabla 4. Datos Termodinamicos, a 500°C, de algunas reacciones que ocurren el reformado.®

Kp AHpg

Reaccion (p en atm) (cal/mol)
Ciclohexano < Benceno + 3H, 6X10° 52,800
Metilciclohexano < Tolueno + 3H, 2X10°8 51,500
Metilciclopentano < Ciclohexano 0.086 -3,800
Metilciclopentano < Benceno + 3H, 5.2X10* 49,000
n — Hexano < 1 — Hexeno + H, 0.037 31,000
n — Hexano < 2 — metilpentano 1.14 -1,400
n — Hexano < 3 — metilpentano 0.76 -1,100
n — Hexano < benceno + 4H, 0.78X10° 63,600
n — Heptano + H, < butano + propano 3.1X10% -12,300
n — Heptano + H, & n — hexano + metano 1.2X10* -14,800

Deshidrociclacion de parafinas

La deshidrociclacién de n-parafinas es la reaccion mas importante en el reformado
de naftas debido a que es la que produce el mayor incremento del numero de octano.
Por ejemplo, el n-Heptano con RON de 0 produce tolueno con un RON de 124. El
incremento en el numero de octano es mayor cuanto mas grande sea el peso

molecular de la parafina.

8 Antos George, Aitani Abdullah, Parera José, Catalytic Naphta Reforming, 1 ed., Marcel Dekker, NY, USA, 1995,
pagina 49, “Table 1: Thermodynamic Data, at 500°C, of Some Reactions That Occur in Naphtha”
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CHj
n-C7H;, +—= @/"' 4H-»

Figura 8. Deshidrociclaciéon de n-Heptano a Tolueno e Hidrégeno.

El equilibrio de la deshidrociclazion esta desfavorecido por un incremento en la
presién, sin embargo es favorecido por un incremento en la temperatura debido a

que es una reaccion muy endotérmica (Tabla 4).

La rapidez de reaccién es relativamente lenta, es menor que la deshidrogenacién de
naftenos e isomerizacion de parafinas y es similar a la hidrodesintegracién. Debido a
su baja rapidez, el equilibrio termodinamico no se alcanza para esta reaccion en las
unidades de reformacion y la reaccién ocurre principalmente en el ultimo reactor. La
rapidez es favorecida por altas temperaturas y desfavorecida por un incremento en la

presion.

Hidrodesintegracion

Es producida en la funcion acida del catalizador. La reaccién se llama
hidrodesintegracion debido a que se produce en presencia de hidrogeno. Esta
reaccion produce parafinas ligeras (liquidas y gaseosas) y un bajo grado de
hidrodesintegracion es beneficioso para el rendimiento. Los naftenos y olefinas
también pueden ser hidrodesintegrados, los compuestos con mayor peso molecular

son mas facilmente fragmentados.

Es una reaccion muy exotérmica y es la mas lenta en el proceso de reformado. La
reaccion es favorecida por un incremento en la presion de hidrégeno y temperatura;

es una reaccion consumidora de hidrogeno.

Como ya se menciond, solamente un nivel moderado de hidrodesintegracion es
conveniente en el reformado, por lo que la acidez del catalizador debe ser la mas
baja posible, que sea consistente con un buen grado de isomerizacion. Un grado

excesivo de hidrodesintegracion produce una reduccidon en la produccion de
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hidrégeno, un incremento en los hidrocarburos C1-C4 y un decremento en el

rendimiento de liquido (reformado).

CH;

+ Ho —— CHy +

Figura 9. Hidrodesintegracion de Tolueno a Metano y Benceno.

Hidrogendlisis

La hidrogendlisis de hidrocarburos involucra la ruptura de enlaces C-C y la formacion
de C-H, todo se produce en la funcion metalica del catalizador. Aunque la
hidrogendlisis y la hidrodesintegracion dan el mismo tipo de productos (parafinas de
bajo peso molecular), los sitios activos son diferentes y la distribucion del producto

también.

Al igual que la hidrodesintegracion, la hidrogendlisis es muy factible
termodinamicamente y es muy exotérmica. Su rapidez incrementa con un aumento
de temperatura y de presion de hidréogeno. La hidrogendlisis es una reaccion

indeseable ya que produce gases de bajo valor y consume hidrégeno.

+H2

Figura 10. Hidrogendlisis del Benceno a Ciclohexano.

Deposicion de coque

Un depdsito carbonaceo, generalmente conocido como coque, es producido en el
catalizador simultaneamente a las reacciones del reformado. Este depdsito bloquea
la superficie activa produciendo un descenso en la actividad catalitica y algunas

modificaciones en la selectividad. Esta deposicion es acumulativa y es la causa de



que el catalizador se deba regenerar cada cierto tiempo, la regeneracion es hecha
por eliminacion de coque a través de la oxidacion con aire. La mayoria de las
mejoras hechas en la reformacion de naftas estan encaminadas al desarrollo de
catalizadores que produzcan menor cantidad de coque, permitiendo operaciones a

bajas presiones y mayor selectividad.

A continuacién se presenta la Tabla 5, la cual compara las reacciones principales en
la reformacién de naftas. En general, las altas temperaturas y las bajas presiones
son las mas deseables, sin embargo a estas mismas condiciones se favorecen las
reacciones de hidrodesintegracion e hidrogendlisis y la desactivacion del catalizador
por la deposicion de coque. Las reacciones mas importantes son endotérmicas, es
por ello que se produce un descenso de la temperatura a lo largo del lecho del
catalizador y unicamente en el ultimo reactor, cuando las reacciones mas lentas
ocurren, se neutraliza la endotermicidad con la exotermicidad de estas reacciones. El
proceso es productor de hidrogeno a excepcion de la hidrodesintegracion e

hidrogendlisis. (Antos , y otros, 2004)

Tabla 5. Comparacion termodinamica y cinética de las principales reacciones del Reformado de Naftas.®

Rapidez | o Equilibrio Termog'n”tzm'cam Rapidez
Reaccién de P termodinéa- H>
Reaccion termico mico
P T P T
Deshidrogenacién de Mt_Jy ME.Iy _ Si ) + ) + Prod.
Naftenos. rapida endotérmica
Isomenzacmn de Répida ngergmgnte Si Ninguna ) + +
parafinas exotérmica
DeshldrOC|§:IaC|on de Lenta Myy _ No ) + ) + Prod.
parafinas endotérmica
HldrOQeS|ntegrgglon © Muy lenta | Exotérmica No Ninguna - ++ ++ Cons.
Hidrogenalisis.

(El simbolo “+“ significa que al incrementar P o T produce un incremento en el equilibrio y/o la reaccion, “++”

produce un gran incremento y “-“ produce una disminucion).

? Antos George, Aitani Abdullah, Parera José, Catalytic Naphtha Reforming, 1 ed., Marcel Dekker, NY, USA,
1995, pagina 73, “Table 9: Thermodynamic and Kinetic Comparison of the Main Naphtha Reforming Reactions”.
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Todas estas reacciones ocurren en serie 0 en paralelo, lo que produce un complejo
esquema de reaccion, algunos de los cuales se muestran mas adelante. La Tabla 6
muestra de forma sencilla las reacciones principales que se tienen dependiendo del

numero de reactor.

Tabla 6. Orden de las reacciones principales en el Reformado de Naftas de acuerdo al reactor.

No. de reactor Reaccion.
1° Deshidrogenacion/lsomerizacion
2°y 3° Deshidrogenacion/Isomerizacion/ Hidrodesintegracion y Deshidrociclacion.
4° Craqueo/ Deshidrociclacion.

1.1.6. Modelos cinéticos

Desde un punto de vista practico elegir las ecuaciones cinéticas correctas es de gran
importancia para obtener un disefio y una simulacién confiables. Sin embargo, un
modelo detallado para el reformado de naftas resulta muy complejo, debido a que la
nafta contiene muchos componentes, cada uno de los cuales participa en diferentes
reacciones. Por esta razon, los componentes de la nafta son clasificados en grupos
(en inglés: lumps) que tienen propiedades y comportamientos cinéticos similares.
Varios modelos cinéticos para las reacciones en la reformacion catalitica han sido

reportados y revisados muchas veces.
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Wei et al. (2008)
Sotelo and Froment (2008)

Shanymgu and Zhu (2004)

Rahimpour et al. (2003)

s
Taskar and Riggs (1997) it st a1, (20005

Padmavathi and Chaudhun { 1997)

Coppens and Froment ( 1996)
Taskar (1996)

Van Trmpont et al. (1988)

Modelo cinético

Turpmn (1992)

Marm and Froment ( 1982) Ramage et al|(1987)

—" Ramage et al. (1980)
Jenkins and Stephens (1980)

Zhorov et al. (1970)
Hennmmgsen and Bundgaard-Nielson (1970)

Kmak and Stuckey (1973)  __—

Kk (1972

Krane et al. (1959)
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Joshi et al. (1999)
Szczygiel (1999)
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ARo

Figura 11. Evolucion del modelo cinético para la reformacion de naftas.'®

2010

El modelo mas antiguo fue propuesto por Smith (1959), donde la nafta de

alimentacién fue dividida en tres tipos de hidrocarburos: parafinas, naftenos y

aromaticos. Cada una de las tres clases de hidrocarburos es representada por un

solo compuesto que tiene las propiedades promedio de todo el grupo, el hidrégeno y

los gases ligeros también se toman en cuenta. Por lo tanto este modelo cuenta con 5

seudocomponentes: parafinas, naftenos, aromaticos, gases ligeros e hidrogeno. Sélo

se consideran 4 reacciones:

10 Ancheyta Jorge, Modeling and Simulation of Catalytic Reactors for Petroleum Refining, 2011, “Figure 4.3.

Evolution of kinetic modeling for catalytic reforming”.
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Deshidrogenacién de naftenos a aromaticos:

kp
, 2 PRI afl ICr_'H:‘r.' & +3HZ
Naftenos (CaHzs ]T Aromaticos )
Hidrogenacion de naftenos a parafinas:
Naftenos (CaHza)+H: — FParafinas (CoHz.12)

Hidrodesintegraciéon de parafinas:

_ n—3 kn M
Parafinas (C,Hz,.2)+ 2 H, :HZC,H:r-:

Hidrodesintegracién de naftenos:

n —
Naftenos (CaHz, ]l+; H, % ,— ZCJH 2442

Tabla 7. Ecuaciones cinéticas del modelo de Smith (1959).1%

Rate Constant for the

Reaction Reaction Rate Equilibrium Constant, Kp Forward Reaction ky
tay dN ky 3 ky, PAPi!% - 46.15-460431T 2321-34,750/ T
N A+3H, —————— =k py——— i Kp=—+="—"—7+ Koy ==yt TR el
o 2 d(1/SV) PN K, PaPH; P k, Pn n hi
kpy dN k ks » T A e
— B fa Pr - 712+ 8000/T 35.98-59,600/°T
N+H: P ——————=ky, pxpu, — 3 Kp, = = Kp, = kg, =
e auIsyy - e P i T r— =~ =8
P+ Hl ks E{C] . Ci) _ dp . k,r‘ E — _ k_,r‘ — e42.9.‘---61..‘-i}(]."['
d(l/sV) " P g
N+ H,—be (C,=C.) _ dN e Py _ — ke, = @297-62.3000T
* ? d/svy” e, #

“Units: Kp, atm®: Kp, atm™"; ky, mol/h - Ibe -atm®: ky, mol/h-Ibg, -atm®: kp, mol/h-1bey: ky, mol/h- 1bgy.

De acuerdo a la Tabla 7, el balance de materia queda como sigue:

11 Ancheyta Jorge, Modeling and Simulation of Catalytic Reactors for Petroleum Refining, 2011, “Table 4.3.
Kinetic Equations of the Smith (1959) Model”.
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dP kg, Pp
R — Y e - .:-—.IC.'-,—
TTEERY) CRenomlie SR TA
dN .ﬁ.'lu o Jf(.'n Py
":—:_r{.—-' i L .1_k"-|.' 7 T _. -:'_kr_
Ty d(1/SV) i Pw Kn Pa P, PN P K, Py | P
e L_ kr "!‘_' 3
= d(1/SV) nPx K PaPu,
oy = h!lll'[.|—(._-'.}_ - Pe k Py

dUSV) B p TR p

Donde:

k= Constantes cinéticas para la reaccion hacia el lado de los productos deseados.
kii= Constantes cinéticas para la reaccion hacia el lado de los reactivos.

T= Temperatura.

pi= Presion parcial.

Pr=Presion total.

1/SV=Inverso de la velocidad espacial.

P=Parafinas

N=Naftenos

A=Aromaticos.

C1-C2=Ligeros.

Krane propuso otro modelo mas extenso (1959) para modelar las reacciones del
reformado catalitico, el cual consiste en una red de reaccion de 20
seudocomponentes con hidrocarburos que van de 6 a 10 atomos de carbono vy
diferenciando entre parafinas, naftenos y aromaticos, lo que da como resultado 53

reacciones. El modelo propuesto por Krane se puede resumir como:
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Parafinas:

F, =N,

Py =P, ,+P,

Naftenos:

N, — A,
Ny —=N._ +PF

N.-i — P.'I

Aromaticos:

A, - A, +R

-'Eh'.'i — P.'I

Todas las reacciones son representadas por una ecuacion de seudoprimer orden con
respecto a la concentracion de hidrocarburo. Las constantes de rapidez se

obtuvieron de experimentos con nafta.

Diversas modificaciones y aplicaciones a estos dos primeros trabajos se han
reportado; por ejemplo, el modelo de Smith fue modificado por Vifias (1996) para
incluir la discriminacion entre la rapidez de reaccion de la aromatizacion de naftenos
de cinco y seis carbonos en el anillo, la diferenciacion entre dos tipos de parafinas
con diferentes reactividades. Bommannan (1989) estimé los valores de energia de
activacion para dos sets de datos de planta usando el modelo de Smith. Dorozhov
(1971) hizo una distincion entre parafinas Cs-Ce y parafinas Cz para mejorar el
modelo, esto complic6 mucho el modelo y sélo aporto una ligera mejora. Moharir
(1979) incorpord la funcién de desactivacion para las funciones &cida y metalica del
catalizador para optimizar la planta reformadora de naftas. Lee (1997), Lid y
Skogestad (2008) modelaron el reformador con regeneracion continua del catalizador

usando el modelo de Smith con la finalidad de obtener las condiciones de operacion
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optimas. Lid y Skogestad utilizaron 21 juegos de datos que recolectaron en una

planta reformadora comercial durante dos afios.

De igual forma, el modelo de Krane, fue modificado por Ancheyta (1994,2000, 2001,
2002) para considerar los efectos de la temperatura y presion en las constantes de
rapidez en ecuaciones de tipo Arrhenius, extender la composicién de nafta a
parafinas, naftenos y aromaticos con 11 atomos de carbono e incluyo la reaccion de
isomerizacion de parafinas. El modelo modificado incluye un total de 71 reacciones.
La Figura 12 muestra algunos ejemplos de esquemas de reacciones utilizados en el

modelado del reformado de naftas.

A’f T
Cg LLI!TI.['.ISZ Cy= f‘l_q—.' Ny g—= N; —= .-'!\ * s
| l __:_ |
Naphthene+ H, —* Aromatics + 3H, B [ Y T v )
C7 Lumps: Cy#—+ Pq—* Nig—* Ny 7—* A —|—b Cs
l || l:_: :__\_:_:1__-:_\-__'_,_,_:? |||
n
—Gas = Yarafli |
7 Gas Paraffin \ ¥,
Columps: Cy+— Pi—*2 Nsa— No— A— (s
Smith ( 1959} Ramage et al. (1980)
Py = >Ny b Ay
«—oPY MY < OX e
P P
ER |+
> PAa—r Ny — 47 ¢
_ Alkyl- Alkyl-
n-Paraffins - i A ity =t x
(NP) \,].c'loh:mnts Benzene Pt Ng +—> 45
i {ACH) (ACH)
Cracked A P,
Products T l K T l
() > Fy
i-Paraffins i i'a"]k}ll_, - = Py
ip) = cyclopentanes
! (ACP} Py
w P oa
Henningsen and Bundgaard-Nielson ( 1970} Hou et al. (2007)

Figura 12. Ejemplos algunos esquemas de reaccidn usados para desarrollar modelos cinéticos del
reformado.*?

Al revisar todos los modelos se debe tomar una decision entre qué modelo usar y la

precision que se necesita. La mayoria de la veces, el modelo necesita simular una

12 Ancheyta Jorge, Modeling and Simulation of Catalytic Reactors for Petroleum Refining, 2011, “Figure
4.4.Examples of some reaction schemes used to develop catalytic reforming kinetic models”.
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unidad comercial y anticipar el efecto en el rendimiento del producto y el efecto de
todos los cambios en los parametros del proceso. Si un modelo con sélo unos
cuantos “lumps” se utiliza, la capacidad predictiva seguramente no sera suficiente
para representar la situaciéon deseada. Pero si se utiliza un modelo muy detallado
puede que sea muy complejo de implementar, no por la solucion del modelo, que con
las computadoras modernas se ha vuelto relativamente sencillo de resolver, sino por
el costo de la informacion experimental que se requiere para determinar los
parametros del modelo. Por ello aun se utiliza los modelos cinéticos con “lumps” que
resultan una aproximacién suficientemente fidedignos para describir la relacién entre

las variables del proceso y la rapidez de las reacciones.
1.1.7. Desactivacion por coque.

En reformacién catalitica de nafta se llevan a cabo varias reacciones paralelas que
llevan a la formacién de depdsitos carbonosos en la parte metalica y en el soporte
del catalizador, lo que causa la desactivacion del mismo. Existen tres tipos de
depdsitos que pueden ocurrir: 1) Una cantidad constante de carbon residual, 2)
carbon formado instantaneamente durante la operacion y que es reversible, 3)
carbén adsorbido que se acumula durante la reaccion después de varias horas y
forma estructuras tipo grafito y es irreversible. La presencia del coque de diferente
naturaleza, composicion y estructuras influye significativamente en la actividad del
catalizador y frecuentemente altera la selectividad y la vida del catalizador.
Afortunadamente, la desactivacion por coque es usualmente reversible y el coque en
el catalizador puede ser removido mediante quemado controlado, por lo que la
selectividad y la actividad pueden ser completamente o parcialmente restituidas. La
formacion de coque depende de la composicion y morfologia del catalizador, la
composicion de la nafta de alimentacidon (fracciones mas pesadas producen mas
coque) y los parametros de operacion (aumentar la temperatura incrementa la

cantidad de coque, asi como disminuir el H2/HC, la presion y el tiempo de contacto).

La Tabla 8 muestra algunos de los modelos de desactivacién por coque que se han

propuesto a lo largo de la historia. (Ancheyta, 2011)
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Tabla 8. Algunos de los modelos de desactivacion del catalizador en la reformacion de naftas.3

Deactivation model Researcher
#C= 499 « 10° ¢ 89551 p-U99WHSY 128 Hy:naphtha) =3 Figoli et al
re(t) = 2% = k.. exp(—E. /WAIT/R) - AT - P}, - (Trm [Ty)" - v - exp(—a - CK) Hu et al.

d E 7 Rahimpour
#=son (1) :
Feoke = APy} - P23 - coke™ - exp(—37, 000/RT) Mieville
¥=k.-p Barbier

%C = 12.67 — 0.248BF + 0.001244BP* Figoli et al
ce=k-t'" Barbier
Carbon on catalyst, Wt% = 104.7 (H/HCmol ratio) ™ Bishara et al.

d[:‘,:d[' ={ Fpp -+ k-"lp,& Jpg‘ ™ e

Schroder et al.

%= 7.71p"* Figoli et al
dC/dt = rc” exp{—uC) Vathi et al.
i Hovd et al.
= [ E.r
Ceat = K \I.'Li-'}‘exp {TEI'"'}
Coke =g(Z1,...,2Z,)(C/O)"(WHSV)" ' gAkc/RT= Sadeghbeigi
%C = 0.30PL™ +0.01P}* + 085P3™ + 0.97 x 10 "*BF756 Figoli et al
Ia —%,”;L = 5.0 x 108 32000/RT; 43 Tailleur et al.

rm =98 — 1.2 x 10%e25000/8T

Felz;, b)) =9 = 3 _ a5C(z, 1) Pauw et al.
s ] g iy Ci% 1) |
Efzp )= é—(ln | 1+ {%}t'
do_ _ ky bat"é a-a; Ostrovskii
~dt 14+ Cy+el e 15
Ae-ERTEICE Liu et al.
& exp(-o0)

1.1.8. Configuracion del reactor reformador.

El Reformado de Nafta es una de las principales unidades en la refinacién del
petréleo y debido a su importancia industrial se ha estudiado ampliamente el disefio y
configuracion de los reactores para mejorar el rendimiento de los productos
deseados. Los principales esfuerzos se han concentrado en la mejora de la eficiencia
y las condiciones de operacion; estas mejoras principalmente incluyen el uso de
membranas para remover el hidrogeno del medio de reaccion (desplazamiento del
equilibrio), reactores con menor caida de presion y el uso de un reactor acoplado
para reducir costo capital y operacional. Varios tipos de configuracion de reactores
con diferentes ventajas y desventajas han sido propuestos. Estas configuraciones

13 Reza Rahimpour Mohammad, Mitra jafari, Davood Iranshahi, “Progress in catalytic naphtha reforming
process: A review; Applied Energy”, Elsevier, 2013, “Figure 3. Examples of some reactions networks presented
for catalytic naphtha reforming reaction”.
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pueden ser clasificadas de acuerdo a la forma del reactor y la entrada del flujo de

alimentacion como sigue:

Reactor tubular de flujo axial

Consiste en un reactor tubular adiabatico de lecho fijo, los cuales son la
configuracion de reactor mas antigua. En el mas sencillo de los casos consisten en
un cilindro enchaquetado en el cual el catalizador estd empacado en una pantalla
atravesada en la direccion axial (Ver Figura 13). En estos reactores se llevan a cabo
reacciones de tipo heterogéneas en la superficie del catalizador. El concepto de
membrana puede ser aplicado para separar hidrogeno, lo que resulta en un mejor
funcionamiento y mas alto rendimiento. Este tipo de reactor presenta desventajas
como son, una pobre transferencia de calor y un bajo factor de eficiencia de las
particulas del catalizador (limitaciones de difusién debido a su tamafo). Usar un
reactor de lecho fluidizado es una forma prometedora de superar la limitacién del
tamafo de particula del reactor de lecho fijo, los beneficios de este concepto sobre
los de lecho fijo es la ausencia de un gradiente de temperatura radial y axial debido a

la excelente transferencia de calor de la fluidizacién.

Nafta

i

=

%

Producto

Figura 13. Diagrama esquematico de un Figura 14. Diagrama esquematico de un
reactor tubular empacado de flujo axial. reactor tubular empacado de flujo radial.
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Reactor tubular de flujo radial

Han sido utilizados ampliamente para diferentes sistemas reaccionantes debido a
sus diversas ventajas como bajas caidas de presién y un alto rendimiento. El patrén
de flujo radial también se ha utilizado en reactores tubulares de lecho fijo, este
reactor consiste en tres tubos concéntricos, la reaccion tiene lugar en el anillo de en
medio, el cual estd empacado con el catalizador. El anillo exterior es llenado de la
nafta de alimentacion que se distribuye uniformemente sobre el lecho empacado,
mientras que el anillo interno es usado como colector de los productos. Se debe
tener en cuenta que el flujo en el anillo interno y externo es en la direccion axil pero
el patrén de flujo en el lecho del catalizador es radial. La Figura 14 muestra una

representacion esquematica de este tipo de reactor.

Reactor esférico de flujo radial

Esta clase de reactor ha sido estudiado como una alternativa de los reactores
tubulares convencionales, tiene numerosas ventajas respecto al reactor de lecho
empacado como menor caida de presion, pellets de catalizador mas chicas con un
mayor factor de efectividad y requiere menor grosor de material de construccion.
Esta configuracion consiste en dos esferas concéntricas. El catalizador es cargado
en el espacio entre estas esferas y el gas de alimentacion entra al reactor y fluye
desde afuera a través del lecho del catalizador a la esfera central. El reactor esférico
de flujo radial ofrece una gran area transversal y reduce la distancia de viaje del

fluido comparado con las columnas verticales (ver Figura 15).

Reactor esférico de flujo axial.

En el reactor esférico de flujo radial se pueden encontrar problemas de distribucion
de la alimentacién, esto puede ser corregido con un reactor esférico de flujo axial. En
este reactor el catalizador se coloca entre dos pantallas perforadas. La alimentacion
de nafta entra en la parte superior del reactor y fluye constantemente hacia el fondo
del reactor. Dos pantallas son colocadas en la parte superior e inferior del reactor

para sostener el catalizador y actuar como suporte mecanico (Figura 16).
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Nafta

Nafta

Productos Productos
Figura 16. Diagrama esquematico de un Figura 15. Diagrama esquematico de un
reactor esférico con flujo radial. reactor esférico con flujo axial.

1.1.9. Tipos de procesos de reformacién catalitica.

Hay muchos procesos comerciales de reformado en el mundo, sin embargo las
licencias de tecnologia para los procesos semi-regenerativos y continuos son
dominados por las empresas UOP y Axens. Mundialmente hay mas de 700
instalaciones comerciales de unidades reformadoras con una capacidad total de 11
millones de barriles por dia (ver Tabla 9). Las unidades reformadoras de naftas se
clasifican de acuerdo al tipo de proceso de regeneracion de catalizador que utilicen.

En general se distinguen los siguientes:

Reformador catalitico semi-regenerativo (SRR). (60% en el mundo).

Este es el tipo de unidad de reformado cataliico mas comunmente usada, se

caracteriza por ser operada durante largos periodos (6-24 meses) y la temperatura
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del reactor se va aumentando, al tiempo que la desactivacion del catalizador ocurre
debido a la deposicion de coque hasta llegar al final del ciclo, que es cuando el
reactor se apaga. Hay muchos criterios para determinar el final del ciclo como puede
ser la temperatura limite del reactor, algun grado de rendimiento de C5+, etc. Entre

mas grande es el ciclo se requiere de mas cantidad de catalizador.

Los reformadores semi-regenerativos son generalmente construidos con de tres a
cuatro reactores en serie. El cuarto reactor se afiade generalmente para aumentar la

severidad o el rendimiento mientras se mantiene el mismo tamano de ciclo.

El RON que puede ser alcanzado en este proceso esta usualmente en el rango de
85-100. El catalizador puede ser regenerado in situ al final de un ciclo de operacién y
puede ser regenerado de 5 a 10 veces antes de que su actividad caiga y deba ser

remplazado por uno nuevo.
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Figura 17. Diagrama del proceso de reformado tipo semi-regenerativo.*

14 Mohamed A. Fahim, Fundamentals of Petroleum Refining: “Figura 5.5, Semi-Regenerative (SR) fixed bed
reforming process”, Elsevier, Oxford, UK, 2010, pagina 103.
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Reformador catalitico ciclico. (12% en el mundo).

El proceso ciclico usa tipicamente cinco o seis reactores y se cuenta con un reactor
adicional, el cual es utilizado cuando alguno de los reactores necesita regeneracion,
asi no se tiene que parar la planta completamente. El proceso ciclico debe ser
operado a bajas presiones y bajo H2/HC.

Este proceso toma ventaja de las bajas presiones para obtener un alto rendimiento
de Cs* e hidrégeno. La actividad del catalizador, conversion y pureza del hidrogeno
varian mucho menos con el tiempo a comparacion del proceso semi-regenerativo. La
principal desventaja de este arreglo es que se deben tener altas precauciones de

seguridad al hacer el cambio de reactor.

_Flue pas

Swing R-1
reactor

Hydrogen
Air "L"'X """""""" z
E—
Inert gas
Fobmssfessmssanmnan——— =k i e e - Separator
Feed ( ) =
Heater Heater Heater

Figura 18. Diagrama del proceso de reformado del tipo ciclico.*®

Reformador con regeneracion continua del catalizador (CCR). (28% en el mundo).

Este tipo de tecnologia es la mas moderna y constituye un gran cambio con respecto
al semi-regenerativo y ciclico. En esta unidad pequefnas cantidades del catalizador
constantemente se separan de los reactores en operacion, se regeneran en una
unidad regeneradora y lo adiciona nuevamente a los reactores del proceso. El
arreglo mas comun es tener un lecho movible donde los reactores son apilados uno

15 Ancheyta Jorge, Modeling and Simulation of Catalytic Reactors for Petroleum Refining, 2011, “Figure
4.1.Reaction section of the catalytic reforming processes”.
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encima de otro. Otro arreglo es parecido al del proceso semi-regenerativo donde los
reactores se acomodan por separado y el catalizador se mueve del final de un
reactor a la entrada del siguiente, el catalizador es extraido del ultimo reactor,
regenerado y devuelto al primero.

Las ventajas del CCR en comparacion con los otros métodos son:

v" Produce un reformado con mayor rendimiento aun trabajando con
alimentaciones de baja calidad.

v Usa un catalizador con menor estabilidad pero con mayor selectividad y
rendimiento.

v’ Alta pureza de hidrégeno.

v" Requiere un menor radio H2/HC y una presion de operacidon menor con
mayor rendimiento de hidrégeno. (Mohamed , 2010)
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Figura 19. Diagrama del proceso de reformado tipo CCR.6

16 Mohamed A. Fahim, Fundamentals of Petroleum Refining, Figure 5.7: Continuous regenerative reformer,
pagina 107.
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Tabla 9. Distribucién regional de la capacidad de la Reformacion Catalitica por tipo de proceso.!’

Redqién Reformado Porcentaje del total de reformado
9 Total (1000 b/d) | Semi- regenerativo CCR Ciclico Otros
Norte de 4075 46.4 26.8 22.2 46
Ameérica
OEeSte de 2135 54.0 315 11.0 35
uropa
Asia-Pacifico 2000 42 .4 448 1.6 11.2
Este de 1430 86.4 11.0 11 15
Europa
Medio oriente 570 63.0 23.1 7.2 6.7
Sud América 400 804 93 0.6 35
Africa 390 81.9 0.0 1.8 16.3
Total 11000 56.8 26.9 111 5.2

Numerosas modificaciones del disefio y mejoras en el catalizador se han hecho

recientemente y como ya se menciono anteriormente UOP y Axens son los dos

principales licenciadores y proveedores de catalizador para la reformacion catalitica

de naftas. Los procesos difieren en el tipo de operacion, el tipo de catalizador

utilizado y en el disefio ingenieril del proceso. En la Tabla 10 se muestran en

resumen los procesos licenciados y sus caracteristicas.

Tabla 10. Resumen de los Procesos de Reformado de Naftas.!®

Nombre del proceso Licenciador

Tipo de proceso y caracteristicas

principales.

Instalaciones

Platforming

UOP

Semi-regenerativo y continuo,
regenerador CycleMax, sistema de

recuperacion de producto.

Mas de 800
unidades con 8

millones de b/d

17 Antos George, Aitani Abdullah, Catalytic Naphta Reforming, 2 ed., Marcel Dekker, NY, USA, “Table 2: Regional
Distribution of Catalytic Rerforming Capacity by Process Type” pagina 478.
18 Antos George, Aitani Abdullah, Catalytic Naphta Reforming, 2 ed., Marcel Dekker, NY, USA, “Table 3:
Summary of Naphtha Reforming Processes” paginas 479.
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Semiregenerativo y continuo,
o o aplicacion del dualforming a los Mas de 100
Octanizing;Aromizing Axens o _
procesos de modernizacion y unidades.
actualizacién en plantas.
_ _ Houdry Dv. Air Semi-regenerativo, gasolinas y _
Houdriforming . . 0.3 millones de b/d.
Products aromaticos con alto octanaje.
Magnaforming Engelhard Semi-regenerativo o semi-ciclico. 1.8 millones de b/d.
Powerforming Exxon Mobil Semi-regenerativo o ciclico. 1.4 millones de b/d.
_ ) Semi-regenerativo, baja presion de _
Rheniforming Chevron N 1 millén de b/d.
operacion.
Ultraforming Amoco Semi-regenerativo o ciclico 0.5 millones de b/d.
_ _ Semi-regenerativo, catalizador a )
Zeoforming SEC Zeosit . Pocas unidades.
base de zeolitas.
1.1.10. Variables de operacién.

Las principales variables que influyen en el rendimiento de la unidad son: presion del

reactor, temperatura del reactor, velocidad espacial y la relacién molar H2/HC.

Temperatura.

La temperatura de reaccién es la variable mas importante en el reformado catalitico,

debido a que la calidad y rendimiento de los productos son altamente dependientes

de ella. La temperatura media ponderada del lecho, WABT por sus siglas en inglés, y

la temperatura media ponderada de la entrada, WAIT, son los dos principales

parametros para expresar la temperatura promedio del reactor. La diferencia entre

ambas es que la primera representa la temperatura integrada a lo largo del lecho del

catalizador y la segunda es calculada con la temperatura de entrada en cada reactor.
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N
WAIT = z(Ti X RXWT;)

=1
T;= Temperatura de entrada al reactor i.
RXWT;= Peso del catalizador en el reactor i.

N= Numero de reactores.

N
WABT = E(ABTi X RXWT))

=1
ABT;=Temperatura promedio del lecho en el reactor i.

Las temperaturas de entrada para todos los reactores son usualmente las mismas y
estan tipicamente en un rango de 491 a 572 °C. La eleccion de la temperatura de

entrada esta basada en el tipo de reformado deseado.
Presion.

Las presiones bajas favorecen la produccion de aromaticos y las reacciones de
isomerizacion, asi como la produccion de hidrégeno, sin embargo acortan la vida del
catalizador debido a que se incrementa la velocidad de depdsito del coque sobre el
catalizador. La presion promedio de los reactores lo que generalmente se entiende

como presion del reactor. (Mohamed , 2010)

Velocidad espacial. (Walas, 1990)

Se define como el cociente del flujo a condiciones de 15°C y 1 atm entre el volumen
del reactor o catalizador. Es de uso tipico en las unidades de reformado catalitico, se
emplea comunmente para ajustar el indice de octano de un producto. Cuanto mayor
sea la velocidad espacial, mayor es la temperatura necesaria para obtener un
producto con un determinado indice de octano. Debido a que la cantidad de
catalizador permanece constante, la velocidad espacial se puede modificar durante la
operacion incrementando o disminuyendo el flujo de entrada. Principalmente se

utilizan dos tipos:
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3 3
) Flujo volumétrico de la alimentacion liquida por hora [mT,f%, etc]
LHSV[h™'] =
L Volumen del reactor o catalizador[m3, f3, etc. |

kg

—, etc]

L . ., 1b
Flujo masico de la alimentaciéon por hora [;, -

WHSV[h™1] =

Masa del catalizador(lb, kg, etc. ]

Relaciéon H2/HC.

Se expresa en base molar como moles de hidrogeno en el gas de reciclo por mol de
alimentacion de nafta. Un aumento en la proporcion H2/HC provoca un aumento en
la presion parcial de hidrogeno y elimina precursores de coque de los sitios activos
del metal, de igual forma esto influye negativamente en la aromatizaciéon e

incrementa la hidrodesintegracion. (Mohamed , 2010)

Tabla 11. Condiciones de operacion tipicas en los procesos de reformado.!®

Tipo de _ H2/HC Velocidad
Catalizador P (bar) _ RON
Proceso (mol/mol) espacial (h?)
Semi- Monometalico >25 >25 1-2 90-92
regenerativo,
lecho fijo Bimetalico 12-20 4-6 2-2.5 81-98
Ciclico Bimetalico 15-20 4 2 96-98
CCR, lecho
_ Bimetalico 3-10 2 2-3 100-102
movil

1.2. Etapas del Proceso CCR Platforming.

% Fundamentals of Petroleum Refining. Pag. 108, “Table 5.2: Typical operating conditions of three reforming
processes.”
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Secciodn de reaccion.

El proceso usa 3 o cuatro reactores de flujo radial apilados uno encima del otro y el
catalizador fluye verticalmente por gravedad mientras que la alimentacion fluye
radialmente a través del lecho del catalizador. El catalizador es continuamente
extraido del ultimo reactor vy llevado a la seccion de regeneracion, el catalizador

regenerado es regresado a los reactores de operacion.

Seccidén de Calentamiento.

En las unidades UOP CCR Patforming se utilizan calentadores divididos en
multiceldas debido a su baja caida de presion. Esta seccion tiene la funcion de
calentar el efluente de cada reactor, el cual se introduce en el siguiente, esto con la
finalidad de mantener una conversion alta, debido a que las reacciones principales

son altamente endotérmicas. (Alias, 2009)

Seccion de Regeneracion del Catalizador.

Consiste en un proceso de cuatro etapas donde se llevan a cabo las reacciones de
regeneracion deseadas. Las condiciones de operacion para cada etapa estan
disefiadas para favorecer ciertas reacciones quimicas. La meta es restaurar el
catalizador a una condicion que esté cercana a la del catalizador nuevo tanto como

sea posible. Las etapas son las siguientes:

Quemado del coque: En este paso se quema el coque del catalizador llevandose a

cabo una reaccion de combustion.
Coque + 0, - CO, + H,0 + Calor

Debido a que en esta reaccién se incrementa la temperatura pudiendo dafar el

catalizador, esto se controla regulando el flujo de oxigeno entre 0.5y 1 mol%.

Oxicloracion: El segundo paso ajusta el contenido de cloro y oxida y dispersa los
metales en el catalizador. El Cloro es necesario en el catalizador para mantener la
actividad necesaria para funcion acida, sin embargo un contenido de cloro muy bajo

o0 muy alto ocasionara efectos indeseables en la zona de reaccién. Durante la
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operacion normal el contenido de cloro en el catalizador oxidado esta entre 1.1y 1.3

%peso.

Secado: En el tercer paso se seca el exceso de humedad del catalizador, esta
humedad se crea del paso de quemado de coque. El secado ocurre cuando un gas

caliente fluye a través del catalizador removiendo agua de la base del catalizador.
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atalyst
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N Lifg o . Booster Gas
Gas \ ;‘ Lift Gas
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Figura 20. Esquema del sistema de regeneracién del catalizador.

Reduccion: El cuarto paso convierte los metales de un estado oxidado a uno
reducido. Esto debe hacerse después del paso de oxicloracion para regresar los
metales a su estado 6ptimo antes de regresar la pila de reactores. La reduccion tiene

lugar con hidrégeno por la siguiente reaccion:

Metal oxidado + H, = Metal reducido + H,0
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Entre mas completa esté la reduccion, el metal funcionarad mejor dentro de los

reactores.

Secciodn de recontacto y estabilizacion.

La zona de recontacto consiste en enfriar el efluente del reactor tanto como sea
posible con agua de enfriamiento para minimizar la recirculacion de C°" a los
reactores. Esto tiene la ventaja de incrementar la concentracion de hidrégeno en la
recirculacion y de reducir la energia requerida de compresion.

Para los reformadores operando a muy bajas temperaturas es deseable tener un
separador de dos etapas. El efluente del ultimo reactor es enfriado y separado en
vapor y liquido en un separador de baja presién. El vapor es comprimido, enfriado y
enviado a un separador de alta presion, donde es combinado con el liquido
bombeado del separador de baja presion. El gas de recirculacion y el gas neto de H2
son separados en el separador de alta presién y el gas de recirculacion es retornado
al proceso. El liquido de alta presion es bombeado hacia la torre de estabilizaciéon
para remover los gases ligeros y los liquidos ligeros del reformado.

La torre de estabilizacion del reformado es usada para remover butano y materiales
mas ligeros del reformado. Esta torre opera tipicamente a una presion de 11.36 a
16.52 bar. El condensado es usualmente un enfriador de aire con una temperatura
de operacion de 32.6 a 43.7 °C, dependiendo de la localizacion de la unidad. En la
mayoria de los casos, el liquido condensado y los productos en el vapor son

reprocesados a una planta de recuperacion de gas. (Kaes, 2000)
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2. Simulacioén

2.1. Método de simulacion.

La simulacion que se lleva a cabo es la de la unidad CCR Platforming de Minatilan,

Veracruz. La herramienta utilizada es el simulador Aspen HYSYS V8.4.

Una simulacion es la representacion del funcionamiento de un sistema o proceso. A
través de la simulacion se implementa un modelo con variaciones ilimitadas,
produciéndose escenarios muy complejos. Esto permite realizar un analisis y
entender cdémo los elementos individuales (variables y condiciones de operacion, en
este caso) interactuan y afectan al ambiente simulado. En la simulacion de proceso
los beneficios que se encuentran, son posibles escenarios de operacion, la obtencién
de las mejores condiciones de operacion y la optimizacién hacia alguna caracteristica
deseada, por ejemplo, mejor rendimiento de algun producto, aprovechamiento de
energia, etc.; y los resultados obtenidos permite dar una primera aproximacion de lo

que sera la planta ya construida y los costos de la misma. (Simulation Australasia)

Al utilizar un simulador como Aspen HYSYS para llevar a cabo la simulacion no se
debe perder de vista cuales son todos los pasos que hay de fondo y el método de
calculo que utiliza la herramienta ya que, si bien HYSYS facilita resultados mas
rapido y con menor posibilidad de errores que si se hiciera, por ejemplo, a mano o
calculadora, es responsabilidad de cada usuario entender aunque sea de manera
simple la forma en que se estan calculando dichos resultados y no tomarlo como una
caja negra donde entra y sale informacion. De igual forma comprender la forma en
que funciona el simulador es de utilidad para poder hacer una mejor interpretacion de

los resultados obtenidos.
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Figura 21. Diagrama de flujo para el reformador catalitico de naftas.?®

En la Figura 21 se muestra un diagrama de flujo propuesto para el calculo del
modelo. Basicamente consiste en empezar con establecer parametros de entrada y
condiciones de operacién, asi como realizar la caracterizacion de la alimentacion. La
composicién de entrada de la alimentacion es calculada por la composicién de nafta
de alimentacion y una corriente de recirculacion asumida. Después el balance de
masa y energia son integrados en cada reactor y al final del ultimo reactor, el
efluente es separado (en el Tanque Flash) para calcular la composicion del gas de

reciclo y checar la convergencia.

La solucion convergida representa la informacién del funcionamiento del reactor en
un tiempo particular del tiempo total definido para el ciclo. Luego, se aumenta el
tiempo, con lo que la desactivacion aumenta y una nueva actividad del catalizador se
predice. Todo el procedimiento se repite para calcular la nueva solucién y la
simulacidén continua hasta que el tiempo sea igual al tiempo del ciclo establecido.
(Taskar M., 1996)

2.2. Reformador Catalitico de Naftas en Aspen HYSYS. (Aspen HYSYS)

El modelo del reformador en Aspen HYSYS puede ser usado para simular un
proceso tipo CCR o Semi-generativo como una sola unidad o como parte de una

refineria.

20 Taskar M., Unmesh. 1996. A Dissertation in Chemical Engineering. Texas : s.n., 1996.
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Alimentacién y Gas reactores v hormos Modelo del Flash (op ) _
de Reciclo Y L'g‘?os

Liquido

Estabilizador
(opcional)

l

Reformado
Figura 22. Diagrama de bloques paralaunidad Reformador Catalitico de Naftas (Reformer) en Aspen
HYSYS.

El Reformador Catalitico incluye el sistema de caracterizacion de la alimentacion, la
zona de reaccion, estabilizador y mapeador del producto. La zona de reaccion
incluye los reactores, calentadores, compresor, separador y zona de recontacto. En

la Figura 22 se muestra un diagrama de bloques del proceso en Aspen HYSYS.
2.2.1. Alimentacion.

Lista de componentes.

En el simulador Aspen Hysys V8.4, se encuentra una lista predeterminada de
componentes que se utilizan tipicamente en una Reformadora de Naftas CCR, la
cual incluye componentes hipotéticos y puros. Esta lista se agrega en la opcion de

Component List, dando en la opcién Import y buscando el archivo “CatReflsom.cml”.
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Tabla 12. Componentes contenidos en CatReflsom.cml

Compuesto Tipo de compuesto Compuesto Tipo de compuesto
H2 Componente puro A7 Componente puro
P1 Componente puro 6N7 Componente puro
P2 Componente puro MBP8 Componente hipotético

OoL2 Componente puro SBP8 Componente hipotético
P3 Componente puro 08 Componente hipotético
03 Componente puro NP8 Componente puro
IP4 Componente puro 5N8 Componente hipotético
NP4 Componente puro ETHYLBEN Componente puro
P4 Componente hipotético O-XYLENE Componente puro
04 Componente puro M-XYLENE Componente puro
IP5 Componente puro P-XYLENE Componente puro
NP5 Componente puro A8 Componente hipotético
P5 Componente hipotético 6N8 Componente hipotético
05 Componente hipotético IP9 Componente hipotético
5N5 Componente puro NP9 Componente puro

22DMC4 Componente puro 5N9 Componente hipotético

23DMC4 Componente puro A9 Componente hipotético
MBP6 Componente hipotético 6N9 Componente hipotético
2MC5 Componente puro IP10 Componente hipotético
3MC5 Componente puro NP10 Componente puro
SBP6 Componente hipotético 5N10 Componente hipotético

NP6 Componente puro A10 Componente hipotético
06 Componente hipotético 6N10 Componente hipotético
5N6 Componente puro IP11 Componente hipotético
A6 Componente puro NP11 Componente puro
6N6 Componente puro 5N11 Componente hipotético

22DMC5 Componente puro A11 Componente hipotético
23DMC5 Componente puro 6N11 Componente hipotético
24DMC5 Componente puro P12 Componente hipotético
MBP7 Componente hipotético N12 Componente hipotético
2MC6 Componente puro A12 Componente hipotético
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3MC6 Componente puro P13 Componente hipotético
3EC5 Componente puro N13 Componente hipotético
SBP7 Componente hipotético A13 Componente hipotético
NP7 Componente puro P14 Componente hipotético
o7 Componente hipotético N14 Componente hipotético
DMCP Componente puro A14 Componente hipotético
ECP Componente puro Coke Componente hipotético
5N7 Componente hipotético H20 Componente puro

Donde los prefijos identifican el tipo de componente y los sufijos el numero de
carbono, los prefijos son los siguientes:

» P: Parafinas (sin distincion entre el tipo de isémero)

» O: Olefinas

» 5N: Anillo Nafténico de 5 carbonos

» MBP: Parafina multiramificada

» SBP: Parafina de una sola ramificacion

» NP: Normal-Parafina

» 6N: Anillo Nafténico de 6 carbonos

» |P: Isoparafina (sin distincion del numero de ramificaciones)

» A: Aromatico

» N: Nafteno (sin distincion del nimero de carbonos en el anillo)

Después de la reaccion componentes P4, P5 son divididos en sus correspondientes

normal parafinas e isoparafinas y el A8 en o-xileno, m-xileno y p-xileno.

Paquete termodinamico.

Al elegir la lista de componentes “CatReflsom.cml” se tiene asociado inmediatamente

el paquete termodinamico REFSRK.

Caracterizacion.
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Las relaciones mostradas en la Tabla13 junto a los datos PONA y de destilaciéon de
la corriente de entrada son usadas para calcular las composiciones de los

componentes.

Tabla 13. Relaciones de los componentes de la alimentacién solicitados.

nP5/Total C5 N7 N5/[N5+N6]
Normal P5/Total P5 Normal P8/ Total P8
MB P6/ Total P6 MB P8/Total P8
MCP/[MPC+CH] N8 N5/[N5+N6]
Normal P7/Total P7 iP9/Total P9
MB P7/Total P7 N9 N5/[N5+N6]
iP5/Total C5 iP10/Total P10
N10 N5/[N5+N6] N11 N5/[N5+N6]
iP11/Total P11

Otras opciones para calcular la composicion de la alimentacién son: composicion
basada en el rango de ebullicion de un ensayo, basada en las propiedades de bulto y

basada en la especificacion de “lumps” cinéticos.
2.2.2. Reacciones

En cuanto a las reacciones que se llevan a cabo en este modelo se pueden distinguir

nueve tipos:

Tabla 14. Tipos de reaccion en la unidad Reformer.

Tipo de reaccién Ejemplo
Isomerizacion NP6<SBP6
Anillo Cerrado/Abierto NP6<5N6
Expansién de anillo 5N6-6N6
Deshidrogenacion 6N6—-A6+3H2
Hidrogendlisis 6N7+H2—-6N6+P1
Hidrodesintegracion P5+H2-P2+P3
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Hidrodesalquilacion A7+H2-A6+P1

Polimerizacion A7+P5-A12+H2

Condensacion

A continuacion se muestra el camino de reacciones que siguen los compuestos que
van de C6 hasta C8.

Pt P «—p» nPx«e4————p» S5Nx<4——» 5N 5Ns

= T

Pu P14 > SPxe4¢——p ONXt—» As

P Ps /

P« P1 4>

Px1 P /

MPx €———» 6N« 6Ns At As

Figura 23. Red de reacciones en el Reformador de Naftas Aspen HYSYS para compuesto C6 a C8.

Donde x es el numero de carbonos de 6 hasta 8.

Conforme aumenta el numero de carbonos después de C8 la complejidad de los

caminos de reaccién disminuye.
2.2.3. Expresiones de la cinética de reaccién

Las expresiones para la cinética de la reaccion para la unidad Reformadora son del
tipo ley de potencia y son basadas en concentraciones, por ejemplo, para la

deshidrogenacion:

Ciclo Hexano < Benceno + 3H,

[H2]®

eq

Rapidez = Actividad X kf X ([6N6] — [A6] X ) X PF*

Donde:

v Actividad: Actividad del producto o del catalizador, la actividad del metal y la
actividad especifica de dishidrogenacion.
v’ Kf: factor prexponencial en la ecuacion de Arrhenius.
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v' [6NB6], [A6], [H2]: Concentraciones.
v" Keq: Factor de equilibrio de reaccion de la ecuacion de Arrhenius.

v' PF*: Factor de presion, predeterminado x=0.02 para la deshidrogenacion.

2.2.4. Modelo de produccién de coque.

La produccion de coque en el reformador es modelado como la reaccion de
parafinas, naftenos con anillo de C5 y aromaticos a coque y utilizando reacciones de
primer orden. Cada reactor tiene una actividad de producciéon de coque y también

hay una actividad por todos los reactores. La forma general de las rapideces de

reaccion es:
—Ep
kp = AS X ARXI X FPi X eRxT
-EN
kN = AS X ARXI X FNi X @RxT
-EA
kA = AS X ARXI X FAi X eRxT
Donde:

kp= Factor de rapidez de parafinas, numero de carbono i a coque.

ky= Factor de rapidez de los naftenos con anillos de 5, numero de carbono i a coque.
k4= Factor de rapidez de los aromaticos, numero de carbono i a coque.

A= Actividad de coque del sistema de reactores.

Aprx;= Actividad del coque para cada reactor.

Fy;, Fpi, F4; = Factores de frecuencia para los naftenos con anillos de 5 carbonos,
parafinas y aromaticos, numero de carbono i.

Ey, Ep, E 4= Energias de activacidon de naftenos con anillos de 5 carbonos, parafinas y
aromaticos.

Luego se utilizan en la siguiente ecuacion:

dc
T (kp[TotalP] + kN[Total5N] + kA[TotalA] X PF X H2HCF)
Donde:
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ac y
i coque/tiempo

[TotalP] =Concentracion total de parafinas.

[Total5N] =Concentracion total de naftenos con anillo de cinco carbonos.
[TotalA =Concentracion total de aromaticos.

PF=Factor para ajustar los cambios de presion.

H2HCF=Factor para ajustar los cambios en la relacion H2/HC.

Cada alimentacion tiene asociada un multiplicador de produccion de coque. Los

valores predeterminados son 1.0.

Olefina Naftenos con
Parafinas [€—». . . |€4—» anillode5
intermediaria
carbonos
\ 4 I
Coque o . Coque o
q Olefina .
precursores [¢———. il precursores
intermediaria
del coque del coque

I :

Naftenos con
anillos de 6 [«
carbonos

Y

Aromaticos

Figura 24. Esquema del mecanismo de produccién de coque.

2.3. Caracteristicas deseadas del producto.

Corriente de Reformado:

RON: 102
C5+ %peso esperado: 88.2000
C4- maximo: 1% mol

Corriente de LPG:

C5+ maximo: 1% mol

Corriente de Hidréogeno a L.B.:

Pureza de hidrégeno minima: 90% mol
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2.4. Seleccion de equipos e Introduccion de valores.

A continuacion se presenta como se llevd a cabo la simulacion en el programa, el
cual es bastante amigable e interactivo con el usuario, se muestra la secuencia de

colocacion de equipos y asignacion de valores a cada uno de ellos.

La seccion de reaccion y separacion del efluente del ultimo reactor (Tanque Flash) se
llevé a cabo utilizando la unidad Reformadora (Reformer) de la lista de equipos y la
parte de estabilizacion se simuld por separado utilizando equipos de acuerdo a como
se indica en el DFP de la ingenieria basica de la planta de Minatitlan, las condiciones

de operacién y composicion de la alimentacion fueron tomadas de la misma.
2.4.1. Composicion de la Alimentacion.

En primer lugar se cred una corriente de materia (Material Stream) de la manera
convencional, asignando los valores de composicidén mostrados en la Tabla 15. En
este caso se nombro a la corriente como 101 CASE A (Figura 25). Las condiciones
de presion y temperatura son con las que se entrega la corriente en limite de
baterias. De igual forma se puede obtener las curvas de caracterizacién de la
alimentacion a partir en un ensayo de la corriente como se muestra en las Figuras 26
y 27.

Tabla 15. Composicion de la corriente de alimentacion expresada en flujo molar y fraccion mol.

Componente kmol/h Fraccion mol

H2 0.0000 0.0000

P1 0.0000 0.0000

P2 0.0000 0.0000
OoL2 0.0000 0.0000
P3 0.0000 0.0000
03 0.0000 0.0000
IP4 0.0000 0.0000
NP4 0.0000 0.0000
P4 0.0000 0.0000
04 0.0000 0.0000
IP5 0.8542 0.0006
NP5 3.3103 0.0025
P5 0.0000 0.0000
05 0.0000 0.0000
5N5 0.7526 0.0006
22DMC4 1.5463 0.0012
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23DMC4 5.5234 0.0042
MBP6 0.0000 0.0000
2MC5 37.3538 0.0281
3MC5 34.0272 0.0256
SBP6 0.0000 0.0000

NP6 100.5800 0.0758
06 0.0000 0.0000
5N6 23.8481 0.0180
A6 17.4903 0.0132
6N6 15.5628 0.0117

22DMC5 1.5802 0.0012

23DMC5 9.7612 0.0074

24DMC5 3.1333 0.0024
MBP7 2.4173 0.0018
2MC6 26.8653 0.0202
3MC6 32.8951 0.0248
3EC5 3.2629 0.0025
SBP7 0.0000 0.0000

NP7 122.7196 0.0925
o7 0.0000 0.0000
DMCP 7.1533 0.0054
ECP 14.2455 0.0107
5N7 0.0000 0.0000

A7 56.2800 0.0424
6N7 45.7890 0.0345
MBP8 54.2270 0.0409
SBP8 21.6908 0.0163
08 0.0000 0.0000
NP8 114.8119 0.0865
5N8 34.1767 0.0258
ETHYLBEN 10.7305 0.0081
O-XYLENE 12.7760 0.0096
M-XYLENE 29.4870 0.0222
P-XYLENE 10.7305 0.0081
A8 0.0000 0.0000
6N8 34.5701 0.0260
IP9 82.0234 0.0618
NP9 73.8659 0.0557
5N9 28.6542 0.0216

A9 50.4124 0.0380
6N9 27.2235 0.0205
IP10 43.9984 0.0332
NP10 43.9984 0.0332
5N10 0.0000 0.0000
A10 21.9029 0.0165
6N10 33.2917 0.0251
P11 0.0000 0.0000
NP11 17.5848 0.0132
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5N11 7.2000 0.0054
A11 6.8762 0.0052
6N11 0.0000 0.0000
P12 0.0000 0.0000
N12 0.0000 0.0000
A12 0.0000 0.0000
P13 0.0000 0.0000
N13 0.0000 0.0000
A13 0.0000 0.0000
P14 0.0000 0.0000
N14 0.0000 0.0000
A14 0.0000 0.0000
Coke 0.0000 0.0000
H20 0.0163 0.0000

Worksheet | Attachments | Cynamics |

Worksheet Stream Mame 101 CASEA Liguid Ph
Canditions Vapour / Phase Fraction 0.0000 1.4
Properties Temperature [C] 38.00 38
Compasition Pressure [kg/cm?2_g] 4.000 44
Oil & Gas Feed | | p1o1ar Flow [kgmole/h] 1327 1
Eﬁ;ﬁ’i"m ASS3Y | | tass Flow (kg/hl 1.4692+005 14692+
User Variables Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 198.0 14
Motes Muolar Enthalpy [k)kgmale] -1.967e+005 -1.967e+
Cost Parameters | | Molar Entropy [kl/kgmole-C] -730.3 -73
Normalized Yields| | ozt Flow [ki/h] -2.611e+008 -2611e=l
Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h] 196.3 1¢
Fluid Package REFSRK

Utility Type

Figura 25. Creacion de la corriente de alimentacion 101 CASE A.
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Worksheet | Attachments | Dynamics

Attachments - Attached Stream Analysis

Unit Ops Petroleum Assay-101 CASE A
Analysis

Define from Stream... l [ View Assay

Figura 26. Creacion de un ensayo a partir de la composicién de la corriente.

- Results | Dynamics

Results ~Boiling Point Curves

Boiling Curves Basis Volume Frac ™

Properties
Plots Cut Point TEP ASTM Das
[%] [a [

7693
87.66
87.90
8817
8843
89.08
89.69
9097
9543
100.8
2000 1014
1044
3000 106.1
1106
4000 1160
1193
50,00 1215

Ignored

Figura 27. Curvas de destilacion.
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Grafico 1. Caracterizacion de la corriente de entrada arrojada por Aspen HYSYS. Curvas TBP y ASTM D86.
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2.4.2. Zona de reaccion.

Se agreg6 la unidad a la interfaz del simulador (Flowsheet) y se selecciond la opcién
Configurar una Nueva Unidad Reformadora (Configure a New Reformer Unit),
después aparece un menu de 3 ventanas; en la primera se seleccioné el tipo de
unidad como Regeneracion Continua (Continuous Regeneration), 4 Lechos (Beds),
ya que la refineria de Minatitlan consta de cuatro reactores, no se incluyo la Torre de
estabilizacién ni de Recontacto de Hidrégeno, pues esto se simul6 por separado para

tener un mejor control sobre las diferentes propiedades, Figura 28.

En la segunda ventana pide datos de la longitud del reactor y la carga de catalizador,
datos que se obtuvieron de los proporcionados por la ingenieria basica, esto se

puede observar en la Figura 29.

En la ultima ventana, Figura 30, se escoge el tipo de ambiente en el que se quiere
trabajar, de calibracion o el de simulacién. Se eligié el de simulacién, ya que para

datos de calibracion se eligidé los predeterminados como primera aproximacion, se
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puede volver mas tarde la seccion de calibracion en el momento que se requiera o

modificar algunos de estos factores de calibracion desde el ambiente de simulacion.

Type of Unit Reaction Section

@ Continuous Regeneration ) 3 Beds
) Semi-Regen @ 4 Beds

Include Hydrogen Recontactor

Include Stabilizer Tower

Configuration (1 of 3)

Figura 28. Primera ventana para la configuracion del Reformador.
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-~ Reactor Section

Catalyst Viid Fraction 0.6000
Catalyst Bulk Density [kg/m3] 835.0

Bed 1 Bed 2 Bed 3 Bed 4
Reaction Path Length [m] 2.300 2.300 2.450 2.800
Catalyst Weight [kg] 1.587e+004 1.862e+004 2.330e+004 3.532e+004

[ <pee  J[ Net> | Geomeny @ory

() Option 1: When DONE button is clicked, goes to calibration environment

to generate a new set of calibration factors. (Recommended)

@ Option 2: When DONE button is clicked, goes to simulation environment

to run a simulation case. Please select a calibration factor set below.

| IT—

Calibration Factors (3 of 3)

Figura 30. Tercera ventana de la configuracién del Reformador.
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En el ambiente de simulacion aparece una ventana con diferentes pestanas, en la

pestafa de Diseno (Design) se establecen las corrientes de entrada y de salida como

se observa en la Figura 31, en este caso, debido a que solo se utilizara el reactor, las

corrientes de salida corresponden al Hidrogeno y el Liquido netos. Al reactor se
alimento la corriente 101 CASE A.

- N

(= Catalytic Reformer: Reformer-100
Design | Reactor Section | Stabilizer Tower | Results |
Design N Ref -100
. ame ormer H2 Product
Connections
Calibration Factors Internal External Transition
Motes 199 @Reformer-100 DDR Petroleum Transition
— —
Net Liquid Transition
132 Petroleum Transition
Reformer Feeds
Internal External Feed Type PNA Basis Feed Type Library...

1

== Naw **

101 CASE A
<< Stream >>

pelete | [ Reformer Environment.. | | NN 1s-oed [ €O variabies

Figura 31. Pestafia Disefio (Design) en el ambiente de simulacion.

Lo siguiente pestafia modificada fue la Seccién de Reaccion (Reaction Section), que

incluye los submenus de Alimentaciones (Feeds), Control del Reactor (Reactor

Control), Catalizador (Catalyst), Calentador del Producto (Product Heater), Opciones

del Solver (Options Solver),

(Advanced), Curvas de Octanaje (Octane Curves), Variables EO, etc.
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En la de Alimentacion (Feeds) se indica las corrientes de entrada que se
especificaron en la pestafa de Disefo, y se establece una presion de mezclado,
Figura 32.

= Catalytic Reformer: Reformer-100 = =
Design | Reactor Section | Stabilizer Tower | Results |
Reactor Section -Feed Conditions
Feeds Feed Volume Flow = Mass Flow Std Vol Flow  Temperature Pressure
Reactor Control [m3/h] [kg/h] [m3/h] [ [kg/cm2_g]
Catalyst 1 198,041 1.46809214e+0! 196.275 38.000 4,000
Product Heater <empty>

Solver Options

Selver Conscle
Advanced

Cctane Curves

EQ Variables
Presolve Commands
Postsolve Commands

| Blended 198041 1.46802714e+0! 196.275 37.047 5.000 |

Delete l [ Reformer Environment... l_ [T Ignored EQ Variables

Figura 32. Menu Alimentaciones (Feeds) en la Seccion de Reaccién.

En el menu de Control de Reactor (Reactor Control), Figura 33, se establecen las
temperaturas a las que entra la alimentacién a cada reactor, en este caso de 549 °C,
recordemos que estas temperaturas deben ser altas debido a que las reacciones que
se llevan a cabo son endotérmicas y si se alimenta mas frio baja la conversion. De
igual forma en esta parte se especifica la relacion H/HC o bien la rapidez de
recirculacion de Hidrogeno, por ultimo en este menu se indica la temperatura y

presion a la que se desea separar los productos en el Flash.
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El menu Catalizador (Catalyst), unicamente pide que se le establezca el flujo con el
que sera circulado (Figura 34), debido a que las propiedades del catalizador se

especificaron al inicio en la Configuracion.

Lo ultimo que se modificod fue el menu de Calentador del Producto (Product Heater),
Figura 35, este equipo se trata de un calentador que modifica la temperatura del

liquido que sale del Flash, se establecio a la presién y Temperatura requerida.

Design | Reactor Section | Stabilizer Tower | Results |

Reactor Section ~ Reactor Temperature Specification

Feeds Rx 1 Inlet Temperature [C]

<empty>

Reactor Control
Catalyst
Praduct Heater
Solhver Options

Rx 2 Inlet Temperature [C]
Rx 3 Inlet Temperature [C]
Rx 4 Inlet Temperature [C]
Reactor Inlet Reference Tempearature [C]

<empty>
<empty>
<empty>

<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>
<empty>

Selver Console
Advanced

Octane Curves

EQ Variables
Presolve Commands

Rx 1 Temperature Bias [C]
Rx 2 Temperature Bias [C]
Rx 3 Temperature Bias [C]
Rx 4 Temperature Bias [C]
WAIT [C]

WABT [C]

C5+ ROM

CH+ ROM

Sum of Aromatics [wti]

Postsolve Commands

~ Hydrogen Recycle
Recycle Compressor Flow [STD_m3/h] 1.214e+005
H2HC Ratio - Mol/Mol 3.400

Recycle Gas Location Options

Product Separator

Product Separator Temperature [C]

Product Separator Pressure [kgfcm2_g]

Reformer Environmen.. | | (| oo | O variabies

Figura 33. Menu Control de Reactor (Reactor Control).
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Design | Reactor Section | Stabilizer Tower | Results |

Reactor Section ~Continuous R

Feeds
Reactor Control

Catalyst
Product Heater Rx 1 Coke on Cat [wi%]

Solver Options Rx 2 Coke on Cat [wif]
Solver Console Rux 3 Coke on Cat [wi%]
Advanced Rt 4 Coke on Cat [wi%]
COctane Curves
ECQ Variables Rx 1 Coke Laydown Rate [kg/h]
Preschve Commands Rx 2 Coke Laydown Rate [kg/h]
Postsolve Commands Rx 3 Coke Laydown Rate [kg/h]
Rx 4 Coke Laydown Rate [kg/h]

Catalyst Circulation Rate [kg/h]

Reactor 1 Percent Pinning [%]
Reactor 2 Percent Pinning [3]
Reactor 3 Percent Pinning [%]
Reactor 4 Percent Pinning [3]

| Cictormer v | I -

Figura 34. Menu Catalizador (Catalyst) en la Seccion de Reaccion.

- Reactor Section | Stabilizer Tower | Results

Reactor Section r Product Heater
Feeds
Reactor Control Temperature [C] 40.00 ‘
Catalyst Heat Duty [kl/h] -5.270e-009
Product Heater
Solver Options Pressure [kgfem2 ¢ 2.460
Solver Console Delta P [kPa] 0.0000
Advanced
Octane Curves
EC Variables

Presolve Commands.
Pastsolve Commands

[ oee ] [ rciome Enionnen. | I -

Figura 35. Calentador del Producto (Product Heater) en la Seccién de Reaccion.
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2.4.3. Zona de recontacto.

La Zona de recontacto incluye una serie de compresores, enfriadores y tanques
Flash. Principalmente consta de una zona de baja presion donde se comprime la
corriente de Hidrégeno hasta 1778 kPa, se enfria, se separa y se comprime hasta
4014 kPa se enfria nuevamente, se separa y se mezcla de nuevo con el liquido en el

Tanque de recontacto para ingresar a la Torre Debutanizadora.

Figura 36. Zona de recontacto.

Para los compresores se utilizé el equipo llamado Compresor (Compressor), Figura
37, y se especificd una presion de salida; para los enfriadores se ocup6 el equipo
Enfriador (Cooler), Figura 38, asignando una temperatura y presion de salida, con lo
que se calcula el flujo de calor intercambiado. Por ultimo para los tanques
separadores (Separator) basta con especificar la temperatura y presion de entrada,
Figura 39.

2.4.4. Simulacion de la Zona de estabilizacion, Torre Debutanizadora.

Como ya se menciond antes, el objetivo de esta torre es separar los hidrocaburos de
cuatro carbonos y menores de los mas pesados.

Para simular la torre se utilizé una Torre con reflujo parcial (Distillation Column Sub-
Flowsheet) y se tomaron en cuenta especificaciones que facilitaran la convergencia
como son: el reflujo, temperatura de condensacién, y composicion de ligeros en el

reformado (con esto se cumple siempre la condicion de 1% mol C4-). Se debe tener
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cuidado de elegir las especificaciones convenientes para que no haya problema a la
hora de converger. Figura 40 y 41.

Design | Rating | Worksheet | Perfarmance | Dynamics |

Design Palytropic Methad
Connections © Schultz
Parameters Efficiency © Huntington
Links Adiabatic Efficiency 73.000 © Reference
User Variables Polytropic Efficiency 76.761
Notes
Duty e
2040.02 kw
~Operating Made v o
@ Centrifugal (D) Reciprocating Curve Input Option
@ Single-MW © Multiple MW
pHESEESheE D) Multiple 1GV (©) Non-Dimensional

Delta P: 316.8 kPa (0 Quasi-Dimensionless

Pressure Ratic: 1.925

- I

Figura 37. Ejemplo de Compresor (Compressor).
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Design | Rating | Worksheet | Performance | Dynamics |

Design Delta P
Connections 38.25 kPa
Parameters
User Wariables Delta T Duty
MNotes
-17.02C 2.032e+006 k//h
.
-
%

[ oeme | O oo

Figura 38. Ejemplo de Enfriador (Cooler).

Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamics |
Design Name  rg SUCTION DRUM 01
Connections Inlets
Pa ramet'.ars 1447
User Variables << Stream >3
Motes
S
Vapour Outlet | 218 ~
S
=
<}
Energy (Optional) l
| —— | b
==
Vessel Fluid Package auidichet
[ReFsrK - 160 -]
Delete Ignored

Figura 39. Ejemplo de un Tanque Separador.

~73 ~




Design | Parameters | Side Ops | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |

Design Column Name DEBUTANIZER Sub-Flowsheet Tag coL2 [Condenser

Connections. © Total @ Partial © Full Reflux l

Manitor S
P

Specs Condenser Energy Stream

Specs Summary g1 Delta P 187

-
Subcooling 0.0000 kPa QOverhead Outlets
Notes
\I-/ 451BLPG -
1 <<

>

|2 | Peond Optional Side Draws
Inlet Streams Num of 14.70 kg/cm2

Stream Type Draw Stage

Stages
on | << Stream >>

Stream Inlet Stage
151A 19_Main TS n= 30

<< Stream >>

Preb

1501 kg/em2. Reboiler Energy Stream

- .12 -

Delta P Bottoms Liquid Outlet

0.0000 kPa 157 -
=3

Stage Numb
@ Top Down © Bottom Up

Edit Trays...

Column Envronment.. I ¢ oo outes [ ignored

Figura 40. Especificacién del disefio la Torre Debutanizadora.

Design | Parameters I Side Ops | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions I Dynamics ‘
Design Optional Checks Profile
Connectians [ mputSummary | [ Viewlnitial Estimates.. ]‘ Temperature vs. Tray Position 1
Manitor 2500
5 @ Temp E s —F
pacs . 2000 = =z
Specs Summary | Iter Step Equilibrium Heat / Spec | © Press S s A
Subcooling ® Flows e =
Notes T f
0.000 =T T T T T T T
[ H 0 15 20 2 30 33
Specifications
Specified Value Current Value Wt. Error Active | Estimate Current

Reflux Ratio 2.790 2790 ooooo M ol ¥

Ovhd Vap Rate <empty> 163.2 <empty> [ ~ r

Distillate Rate <empty> 160.6 <empty> [ ~ r

Reflux Rate <empty> 9285 <empty> [ ~ r

Btms Prod Rate <empty> 1201 <empty> [ ~ r

Temperature 38.00 C 3800 -00000 M ~ l7

Comp Fraction 1.000e-002 1.000e-002 00001 M o ~

[ View... ] [ Add Spec... ] [ Group Active ] [ Update Inactive ] Degrees of Freedom 1]
Docte || Cowmnénvionment.. || Rn ][ Reet | | o vocouies [ ignord

Figura 41. Especificacion de las variables de operacién
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2.5. Ajuste de los factores de calibracion.

Los ajustes de calibracion se encuentran dentro del Reformado en la pestafia Disefio
y después en el submenu Factores de Calibracion (Calibration Factors). En esta
seccion se puede modificar, de forma indirecta, la selectividad hacia una reaccion, ya
que se puede aumentar o disminuir la rapidez de reaccidén de algunos compuestos al
aumentar o disminuir los factores. Estos factores se encuentran ordenados por tipo
de reaccién y por tipo de compuesto. Funciona como un multiplicador de la rapidez
de reaccidn y para algunas reacciones acepta numeros negativos y positivos. El
cambio de signo no indica precisamente un cambio en la direccion de la reaccion, si

no que se pueden elegir valores mas pequefos. En la siguiente seccion se muestra

el resultado de modificar estos factores.

= Catalytic Reformer: Reformer-100
Design | Reactor Section | Stabilizer Tower | Results |
Design Calibration Factor Set Intento 1 - Calibration Factors Library... ]
Connections
Calibration Factors Kinetic Tuning |
Motes Isomerization Tuning Factors
EthylBenzane lsamerization Factar 2.062
MetaXylene lsamerization Factor 2.276
OrthoXylene lsomerization Factor 2.169
IC4 Isomerization -47.30 =
IC5 Isomerization -59.80
Olefin Distribution Factor
Ethylene Iscmerization Factor -3.000
Prapylene lsomerization Factor -3.000
Butylene Isomerization Factor -4.000 |
Pentene Isomerization Factor 7.000
Hexene lsomerization Factor 2.337
Heptene Isomerization Factor 0.2051
Octene Isomerization Factor -2.789
Equilibrium Constant Tuning Factors
C5 Cyclization 1.000
C6 Multi-branch isomerization 100.0
C7 Multi-branch isomerization 100.0
C8 Multi-branch isomerization 100.0
C6 Single-branch isomerization 100.0
C7 Single-branch isomerization 100.0
C8 Single-branch isomerization 100.0
Light Ends Tuning Factors
i 1.900
c2 2.600
C3 2.750
4 5.000
Kinetic Pathways Tuning Factors
Dehydrogenation 1.090
Hydrocracking 0.8000
Multi-hranch isnmerization 0 8800 -
R ——] [

Figura 42. Menu de Factores de Calibracion (Calibration Factors).
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3. Resultados y Andlisis

Los resultados que se obtienen del reactor se pueden consultar faciimente en la
pestafia Resultados (Results).
importantes del producto, como son RON, rendimiento de hidrégeno, pureza de

hidrégeno, el H2/HC y los rendimientos de los aromaticos mas importantes. (Ver

Figura 43)

Results

1 | Design [ Reactor Section | Stabilizer Tower | Resuits |

En esta pestana se pueden consultar datos

[war ) 5400 |
Summary
Feed Blend Yields/RON Recycle H2
Product Vields C5+ Yield, wt [3] 8293 Recycle H2 Rate [STD_rm3/h] 1.3832+005
Praduct Praperties| | o5, vield vol [%] 76,22 Recycle H2 Purity 07729
IF-{I:?:: C5+ RON 102.2 H2/HC Ratio 3.400
Praduct Streams e+ Y!Ehd' wi [l r2a Hydrogen Yield
€6+ Yield, vol [%] £6.58
s RON 1118 H2 Yield, Wt [%] 3.01
Reformate Production [m3/h] 1302 Net H2 Rate, MMSCFD 57.37
Reformate RON 1020 H2 Production, SCM/CUM 2448
H2 Purity, mole fraction 0.7721
Aromatics Yields
Wt Val
[%] [%]
Benzene 648 553
Taluene 12,74 11.04
Ethyl-Benzene 3.21 2.78
Para-xylene 240 210
Ortho-xylene 431 3.68
Meta-xylene 6.81 5.92
Total Xylenes 13.53 11.70
Total Aromatics 66.94 58.08

Delete

| [ Reformer Environmen:.. | | NN oo [ EOVarisbies

Al finalizar la simulacion se llevaron a cabo 4 casos: comparaciéon de datos

esperados y datos obtenidos utilizando factores de calibracién predeterminados,

Figura 43. Pestafia Resultados (Results).
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Fraccion mol

comparacién de datos esperados con datos obtenidos al ajustar los factores de
calibracion, comparacion de simulacidn con recirculacion y sin recirculaciones,
comparacién de simulacion con cuatro reactores y tres reactores, a continuacion se

presentan los resultados obtenidos.

Comparacion de resultados esperados vy datos obtenidos (parametros

predeterminados).

Se llevé a cabo la comparacion de los datos que se esperaban de acuerdo a la
informacion de la ingenieria basica de la planta y los que se obtienen al finalizar la
simulacion utilizando factores de calibracion de rapidez de reaccion predeterminados,
en esta simulacién también se utilizaron las recirculaciones que se indican en los
DTI’s de la planta.

Grafico 2. Comparacion de composicion en la corriente de gas LPG esperada y la obtenida en la
simulacion con factores de calibracién predeterminados.
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Gréfico 3. Comparacion de la composicion del Reformado obtenido en la simulacion con el esperado y usando factores de calibracion predeterminados.
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Tabla 16. Comparacion de RON C5+ obtenidos y esperados para la simulacion sin ajustes.

C5+ RON

RON esperado RON simulacién % Error
102.0000 108.4000 6.27

Tabla 17. Comparacién de rendimiento de C5+ de los valores obtenidos y los esperados para la
simulacién sin ajustes.

Rendimiento
C5+ %peso esperado C5+ %peso sim %Error
88.2000 82.7381 6.19

Tabla 18. Comparacion de la pureza de hidrégeno que sale del reactor de los valores obtenidos y los
esperados para la simulacion sin ajustes.

Pureza de hidrégeno % mol
Esperado Simulacién % Error
90.13 88.63 1.66

Tabla 19.Comparacion de PONA obtenido con el esperado para la simulacién sin ajustes en la corriente
de Reformado.

Esperado Simulacién %Error
%P 23.29 20.18 13.35
%0 1.48 1.076 27.30
%N 0.17 3.124 1737.65
%A 74.58 75.62 1.39

Como se puede observar en el Grafico 2 la composicién de la corriente de LPG
obtenida se acerca bastante a los valores esperados, teniendo un error promedio del
5.37%. Para la corriente de Reformado se observa una mayor desviacién de los
valores que arroja la simulacién en comparacién con los de la ingenieria basica, el
mayor error se encuentra en la composicion de naftenos, ya que en la simulacion se
obtuvieron mayores cantidades de los mismos; esto se puede corroborar con los
datos de la Tabla 19, donde se muestra el porcentaje en volumen para parafinas,
olefinas, naftenos y aromaticos.
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En las Tablas 16, 17 y 18 se muestran los valores del numero RON para compuestos
con cinco carbonos y mayor, el rendimiento para compuestos de cinco carbonos y
mayor y pureza de hidrégeno, todos con porcentajes de error aceptables menores
del 10%.

Comparacion de resultados esperados vy valores obtenidos con ajuste de factores de

calibracion.

A continuacidn se presentan los valores obtenidos al modificar los factores de
calibracion de la rapidez de reaccion. En la Tabla 20 se presentan cada uno de los
valores que HYSYS ocupa como predeterminados y los valores que fueron
ajustados. Para modificar estos valores se tiene que tener una nocién previa de las
reacciones que ocurren y el mecanismo que siguen, por lo que la Figura 23 y las

Tablas 5y 6 pueden resultar de mucha utilidad.

En general, se modificé el valor de algunos aromaticos incrementando el factor para
Expansién del Anillo (Kinetic Pathways Tuning Factors) de 0.95 a 1.5 y se disminuyo
la cantidad de naftenos, que eran los que presentaban mayor error con los factores
predeterminados, modificando los factores que representan al Cierre de Anillo de C5
a C10 (Ring Closure Tuning Factors). De igual forma se modificaron los factores que
conciernen a las olefinas en la parte de Factores de Distribucion de Olefinas (Olefin
Distribution Factor) ya que se estaban produciendo mas de las esperadas. Por ultimo
en la simulacion con factores predeterminados se obtiene una gran cantidad de
aromaticos, parafinas y naftenos pesados, por lo que se aumento el factor de ruptura
hacia hidrocarburos mas pequenos (Cracking Tuning Factors) para los hidrocarburos
de C9 a C11 y se disminuyd para C5 a C8 debido a que se estaba obteniendo menor

cantidad es estos.

Tabla 20. Factores de calibracién Predeterminados y Ajustados.

Predeterminados Ajustados
Isomerization Tuning Factors
EthylBenzene Isomerization 2.0620 0.8500
Factor
MetaXylene Isomerization Factor 2.2757 0.5000
OrthoXylene Isomerization Factor 2.1685 1.1000
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IC4 Isomerization -46.6629 -47.3000
IC5 Isomerization -59.1625 -59.8000
Olefin Distribution Factor

Ethylene Isomerization Factor -2.0271 -3.0000
Propylene Isomerization Factor -1.7805 -3.0000
Butylene Isomerization Factor -1.3372 -4.0000
Pentene Isomerization Factor 13.2726 7.0000
Hexene Isomerization Factor 2.3371 4.0000
Heptene Isomerization Factor 0.2051 2.6000
Octene Isomerization Factor -2.7892 0.0100
Equilibrium Constant Tuning

Factors

C5 Cyclization 1.0000 1.0000
C6 Multi-branch isomerization 100.0000 130.0000
C7 Multi-branch isomerization 100.0000 50.0000
C8 Multi-branch isomerization 100.0000 10.0000
C6 Single-branch isomerization 100.0000 80.0000
C7 Single-branch isomerization 100.0000 50.0000
C8 Single-branch isomerization 100.0000 15.0000
Light Ends Tuning Factors

C1 0.4673 11.0000
C2 2.3704 4.0000
C3 1.3047 10.0000
C4 5.0000 80.0000
Kinetic Pathways Tuning

Factors

Dehydrogenation 0.9703 1.0900
Hydrocracking 0.7894 0.7830
Multi-branch isomerization 0.8890 0.2500
Single-branch isomerization 0.9795 0.9795
Ring closure 0.5268 0.5268
Ring expansion 0.9522 1.5000
Dehydrogenation Tuning

Factors

C7 Naphthenics 0.8474 0.0010
C8 Naphthenics 0.4073 0.4073
Ring Closure Tuning Factors

C5 0.5948 0.5000
C6 10.5461 1.0000
C7 0.2387 0.2250
C8 0.3843 0.1100
C9 0.7126 0.3200
C10 0.8918 0.3050

Cracking Tuning Factors
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C5 0.2000 0.0100
C6 1.2020 0.0900
C7 0.8385 0.2000
C8 2.1560 0.0010
C9 1.0699 1.2000
C10 0.8786 1.3500
C11 0.1000 11.0000
Paraffin Isomerization Tunings

Factors

C6 Multi-branch isomerization 1.0000 5.0000
C7 Multi-branch isomerization 1.0000 0.9000
C6 Single-branch isomerization 1.0000 0.6000
C7 Single-branch isomerization 1.0000 0.0100
Ring Expansion Tuning Factors

C6 3.8702 3.7000
C7 1.4023 1.4023
C8 2.4617 2.2000
General Coke Activities

General Coke Activity for All 99.4447 99.4447
Reactors

Reactor 2 Coke Activity 0.6616 0.6616
Reactor 3 Coke Activity 1.0020 1.0020
Reactor 4 Coke Activity 2.9547 2.9547
Miscellaneous Tuning Factors

DP Factors

Reactor 2 Heater 181.0454 181.0454
Reactor 3 Heater 68.9593 68.9593
Reactor 4 Heater 29.6392 29.6392
Product Separator 204.6129 204.6129
Compressor Discharge 729.3663 729.3663
Compressor Suction -212.3527 -212.3527
Reactor 1 185.0474 185.0474
Reactor 2 80.4311 80.4311
Reactor 3 39.1041 39.1041
Reactor 4 28.8277 28.8277
Global Activity

Reactor 1 4.0631 9.0000
Reactor 2 1.1396 4.0000
Reactor 3 0.6065 0.6065
Reactor 4 0.3051 0.1000
Pinning Coefficients

Reactor 1 0.1652 0.1652
Reactor 2 0.2129 0.2129
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Grafico 4. Comparacién de la composicién de la corriente de LPG de los valores esperados, los ajustados

Reactor 3 0.2625 0.2625
Reactor 4 0.3191 0.3191
RON Activity Factors

C5+ RON 6.0155 3.5000
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MON Activity Factors
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Grafico 5.Comparacion de la composicién de la corriente de reformado de los valores esperados, los ajustados y los predeterminados. Componentes C6'.
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Fraccién mol

Gréafico 6. Comparacion de la composicion de la corriente de reformado de los valores esperados, los ajustados y los predeterminados. Componentes C7*.
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Tabla 21. Comparacion de RON C5+ obtenidos y esperados para la simulacion con ajustes.

C5+ RON
RON simulacion
RON esperado ajustada % Error
102.0000 102.1007 0.10

Tabla 22. Comparacién de rendimiento de C5+ de los valores obtenidos y los esperados para la
simulacién con ajustes.

Rendimiento
C5+ %peso sim.
C5+ %peso esperado Ajustada %Error

88.2000 91.4838 3.72

Tabla 23. Comparacion de la pureza de hidrégeno que sale del reactor, valores obtenidos y los esperados
parala simulacién con ajustes.

Pureza de hidrégeno % mol
Simulacién
Esperado ajustada % Error
90.13 91.6000 1.63

Tabla 24. PONA para la corriente de Reformado con ajustes. Se comparan los valores esperados con los

obtenidos.
Esperado Simulacién ajustada| %kError
%P 23.29 23.42 0.558
%0 1.48 1.301 12.095
%N 0.17 1.169 587.647
%A 74.58 74.11 0.630

En los Gréaficos 5 y 6 se puede observar que la composicion en la corriente del
Reformado mejor6 con los valores ajustados en comparacion con los
predeterminados y se obtiene menor error con respecto a los esperados, sin
embargo en el Grafico 4 se aprecia que la composicion de la corriente de LPG no
mejoro y, al contrario, se vio afectada. Esto se explica debido a que para aumentar el
numero de parafinas C6, C7 y C8 en el reformado para estar mas acorde a los
valores de la ingenieria basica, se disminuy6é la hidrodesintegracién de estos
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compuestos, esto repercute inmediatamente en la composicion de hidrocarburos
ligeros en la corriente de LPG y de igual forma, para disminuir la cantidad de
naftenos se recurrid a la deshidrogrenacion, lo que ocasiona una generacion de

hidrogeno grande.

En la Tabla 24 se muestra que dio resultado este cambio para la disminucion de
naftenos y olefinas en la corriente de Reformado pues el error disminuy6 a la mitad,
sin embargo no se pudo llegar al valor deseado, pues al mover la deshidrogenacion

también incluia la conversion de parafinas a naftenos.

En el caso de que se quisiera una simulacion donde la composicién de la corriente
LPG es mas parecida a los valores esperados, la simulacién con los valores
predeterminados es una buena opcidén, ya que como se menciond en el caso anterior
el error promedio obtenido es de 5.37%, existe la posibilidad de disminuir aun mas

este error, sin embargo se ve afecta la corriente de reformado.

Como se observa en la Tabla 20 los factores de calibracion se ajustan de tal manera
que se favorezcan los productos deseados, se debe recordar que se trata de factores
que multiplican la rapidez de la reaccion y que estos solo proporcionan informacion
relativa acerca de la rapidez de las reacciones y no se deben tomar como valores
exactos de constantes de rapidez o de equilibrio. Debido a esto los resultados
obtenidos son posibles, ya que la ingenieria basica lo indica y son valores que
normalmente se obtienen tipicamente en una refineria, dependiendo del tipo de

alimentacion.

Comparacion de la simulacidén con recirculaciones y sin recirculaciones.

Para este caso se compara la simulacion utilizando las recirculaciones marcadas en
DTI's de proceso contra una donde no se tienen dichas recirculaciones, esto con el

objetivo de comprobar como afecta a la simulacion el uso de las mismas.
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Gréfico 7. Comparacion de las corrientes de reformado con y sin recirculaciones.
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Gréafico 8. Comparacion de la corriente LPG con recirculacion y sin recirculacion.
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Grafico 9. Composicién de la corriente de Hidrégeno para la simulacion con y sin recirculacion.
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Tabla 25. PONA de la corriente de Reformado con recirculacion y sin recirculacion.

Sin recirculacion Con recirculacion
%P 20.17 20.18
%0 1.08 1.08
%N 3.12 3.12
%A 75.63 75.62

Al observar el Grafico 7 se puede apreciar que casi no se tuvo variacion en la
corriente de Reformado, esto es porque las corrientes de recirculacién afectan
principalmente a los gases ligeros y, como se muestra en el Grafico 8 y mas en
Grafico 9, sirven para recuperar mas hidrégeno y gases C4 , ya que estos resultan
utles como subproductos. En el Grafico 9, se aprecia que al incluir las

recirculaciones tenemos un valor mas acercado al esperado.

~ 89 ~



0.20
0.18
0.16
0.14
0.12
0.10
0.08
0.06
0.04
0.02

0.00

Comparacion de la simulaciéon utilizando cuatro reactores y tres reactores en el

reformador.

Se varié el numero de reactores para evaluar el efecto que tiene en la composicién

del producto el uso de 3 o 4 rectores. En este caso se tuvo que disminuir la velocidad

espacial y el tamano de los reactores para que la simulacién convergiera.

Tabla 26. PONA para la corriente de Reformado utilizando 3y 4 reactores.

3 reactores 4 reactores
%P 28.19 20.18
%0 1.331 1.076
%N 1.589 3.124
%A 68.89 75.62

Grafico 10. Comparacion de la composicion de la corriente de Reformado con 3y 4 reactores.
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Grafico 11. Comparacion de la composicion de la corriente de LPG con 3y 4 reactores.
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En el Grafico 10 se muestra que en la corriente de reformado con 3 reactores se
tienen mas ligeros que con 4, y que el numero de aromaticos es menor, esto se
aprecia mejor en la Tabla 26 donde se observa que se esta produciendo 9% mas de
aromaticos en la simulacion con 4 reactores a comparacion de con 3. En la Tabla 26
también se observa un incremento en la composicién de olefinas y disminucién en la
de naftenos. Esto nos demuestra que la deshidrogenacion y la deshidrociclaciéon de

parafinas todavia tienen un papel importante en el cuarto reactor.
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Figura 44. Vista final de la simulacion con recirculaciones
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4. Conclusiones

Se simulé con éxito la planta Reformadora de Naftas CCR de la Refineria General
Lazaro Cardenas en el programa Aspen HYSYS V8.4, con ello se logré obtener el

comportamiento tedrico de dicha planta.
Se obtuvieron cuatro casos:

El caso uno, donde se utilizan los valores predeterminados para el ajuste de factores
de calibracidén para la rapidez de las reacciones y se encontré6 que se acercaban
bastante a los resultados esperados con un RON de 108, rendimiento de 82.73%
C5+ y una pureza de hidrogeno de 88.63% mol, con errores de 6.27%, 6.19% vy
1.66% respectivamente, por lo que este caso resulta una alternativa aceptable para

la representacion de esta planta.

En el caso dos se modificaron los factores de calibracién de la rapidez de las
reacciones para lograr mejorar la composicién de reformado, se obtuvo muy buenos
resultados para la corriente de Reformado logrando que el error fuera minimo, sin
embargo se observo un incremento en el error de la corriente de LPG y no se pudo
lograr que ambos fueran pequefios, ya que al mover unos factores de calibracion se
autoajustaban otros y afectaba a alguna de las dos corrientes, sin embargo se obtuvo
un RON de 102, rendimiento de 91.48% C5+ y una pureza de hidrégeno de 91.60%
mol con errores de 0.10%, 3.72% y 1.63% respectivamente. Estos valores se ajustan
mejor al comportamiento esperado en el reactor en comparacion con los factores

predeterminados.

En el caso tres se observo que al utilizar las recirculaciones se obtenia la misma
composicién en el caso de la corriente de Reformado que si no se utilizaban, sin
embargo al usarlas se produce una mejor simulacion de la corriente de gases ligeros
en la corriente de Hidrégeno y LPG que se acercan mas a las esperadas, por lo que
constituye una mejora la consideracion de las mismas dentro de la simulacion para

obtener una mayor precision.
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Por ultimo, en el caso 4, se quitd un reactor con lo que varié la velocidad espacial y el
tamano del reactor, esto ocasiond una disminucién en la produccién de aromaticos
del 9%, por lo que se debe considerar cual es el costo de tener un reactor adicional y
si las ganancias que se obtienen de esa produccion de aromaticos contrarrestan

dicho costo.
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