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ABSTRACT

This work deala with a technical and economic study
about the replacement of the existent semiregenerative Cately-
. tic Reforming upnits by continuous regeneration Cataslytic Refor-
~-ming. It is based on the analysis of the performance of several

Pemex Cataly:ic Reforming units. .

) PONA analysis, ASTM distillation curve, octane number
Z(RONC) and operation conditions were cbtained from Salamanca,
Salina Cruz and Tula reforming units. The informetion was
used to evaluate two mathematical models, a kinetic model
(Smith) and a statisctical model (UOP), 4in their abilities
to. reproduce the performance of those unicts cthrough e full
cperation cycle taking into comsiderarion:. catalyst desctivation.
" The £all in yield of the varioua principael reaction products
wAs Als8o analysed.

The date show that the behavior of all the semiregene-
rative units studied is similar, and to maintain a constant
product quality the cperating temperature must be increased
to overcome the catalyst actitity decay. The behavior is repro-
duced better by the sctatistical model than by the original
kinetics model, which 1is based on data cbtalned from monometa-—
lic catalysts behavior. '

The statistical nmodel was then used to analyse the
principal products yields in an operation cycle -for both semi=-
regenerative and continuous regeneration processes to perform
the economic evaluation, taking into account the inicial inves-
timent, operating costs and process yields.

The economic analysis shows that the proposed change
is feessible, apnd that the continuous Cetelytic Reforming pro-
cess 13 more attractive when RONC i3 above 90, with a higher
recovery rate as RONC increases ahove this value, :



RESUMEN.

En este trabajo me realizo un estudio tecnico y economico de la
posible sustitucion de las unidedes de Reformacion Catalitica
semiregenerativas ¥ con reactores sobrepuestos pPor procescs de
Reformacion Catalitica con regeneracion continum, basado en el
analisic de! comportamiento de las unidades de Reformacion Catalitica
existentes en Femex,

. Se obtuvieron datos tales como indice de octano del producto,
analigis PONA ¥ curva de destilacion ASTM de la carga, condiciones de
operacion de lasx unidades de Salamanca, Salina Cruz y Tula, Con estas
informacion se desarrollaron nmodelos matematicos, uno cinetico (Smith)
Y otro estadistico (UDOP), para reproducir ¢l comportamiento de dichas
unidades industriales a o 1arco de todo un ciclo de operacion,
tomando &n considerascion la dessctivacion del catalizador y analizando
la disminucion del] rendimiento de los principales productos de
reaccion.

Los datos recabados denmuestiran que &l compertamiento de las
unidades semiregenerativas es similar, ¥y para mantener un products de
caljdad constante ge incrementa la temperatura de operacion para
contrarrestar la perdida de actividad del catalizador. Ente
comportamiento se reproduce mejor por #1 modelo estadistlco que por =]
modelo cinetico original bacado en catalizadores menometalicos.

E) modelo estadistico fue utilizado entonces par» anzlizar lcs
rendimientos de los principales productos del process en un ciclo de
operacion, tanto para unidsades seciregenerativas como reseneratives y
de wste modo h&ger 1a evaluacion ecoanomica, considerando la inversion
inigial, el crsto de operacicn y los rendimientos del proceso.

El analisis economico denmuestra que &1 cambic de procesa «s
+actibie y l1a regéneracion continua se vuelve cads vez mas rantable
conf{norme #1 indice de octano del productc es mayor, €0On Una mayor Lasa
de recuperacion al sumentar el Indice de octano arriba de 7O
unldades.



‘PEDEHIO.

El objetivo principal del presente trabajo fue el de realizar una
evalul:inn tecnico-econamica de la posible sustitucipn de las unidades
de retormacion catalitica cemiregenerativaes y con reactores
sobrepusstos por procescs de reformacion catalitica con regenera:lun
continus de catalizadeor.

, Fara alcanzar dicho objetivo +ue necesario encontrar un mpdelo
natenatico capaz de reproducir #] comportamiento de los procesos
industriales de retormacion catalitica con catalizador nueva ¥y/o

‘"recien regensrado (seccionss 2.1 ¥y 32.2) para postericrmente realizar
la avaluacion de la desactivacion del miemo durante el ticlo normal de
operacion tsezcion 3.23)1 esta evaluscion se realizp considerando el

‘. efecto gque sobre slla tienen variables opericlonales como la presion

parcial de H2, 1a temperatura $inal! de ebullicicn de la carga, el
indice de¢ sctand del producto, etc.

Despues de haber obtenido un modelo metematice gue repreduce el
comportamisntos de una unided Industrizl de refprmacion catalitica
durante todo un ciclo operacional se pudo realizar un estudis
aconcmica comparativo entre los dos procescs. Para 'tal sfecto se
considero la {nversiaon inicial (seccjon 4.1), e] gosto de cperacion
(seccion 4.2) y los rendimientos (seccion 4.3).

En &l pressnte trabajo tambien se realizo un estudic
bibljosrafico scbre las principales resaccliaones gue ocurren en el
proceso de reformacicn catalitica (seccion 2.1}, de la termsasdipnamica
(seccion 2.2), de la cinetica (seccion 2.3) y del catalizador (seccion
2,4). Finalmente ¥y con =1 objeto ¢w poner en manifiesto el dinamico
desarrollo tecnologico de e#ste procesd s hizo un corto estudio
historico de Ja evolucion de la reformaclion catalitica (geccion 2.5).

Las caracterinticas de los procescs "Platforming" con
receneracion continua de catalizador y de los procewsos "Flatforming”®
semiregenersativos se pueden observar en la seccion 2.&.

La digcusion de los resujtadcs cbhbtenidos durante &) desarrallo
del presente trabajo (seccion %) y las conclusiones extraidas de elios
tswccicn 4} no so!lo se refleren &l ASpectd ezongdico, &ins tanbien a
algunos sspectps de tipo tecnico.
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1. INTRODUCCION,

-La Retormacion Catalitica (RC}? con catalizador de platino en sus
diferentes variantes {monometalico, bimetalico y polimetaiico)
representa uno de los procésos basicos &n Ja industria del petroleo
postericor a la 2a guerra mundiail, y ademas, es unc de los primercs en
utilizarge a gran escala con catalizador bifuncional, En la actumlidad
la RC e un generador importante de hidrocarburocs aromaticos, los
cuales son, en parte, materia prima en 'a Industria petroguimica, ¥
por otra, incrementan el octaneje de las gasolinas comerciales. La
tendencia a la reducclion de plome #n los combustibles para auto ha
provocado un aumento en la demanda de octanos por procesamiento, de
alli ha crecida la importancia de sste proceso en lax refinerias
modernss, Tambien el 28% del hidrogeno utilizado en los procesos de
hidreotratamisntn (1) se produce an unidades de RC.

En la tabla 1 se cbservan las propisdades tipicas de una Carga
pars Reformacion Catalitica asi como las de los productos obtanidos en
#]1 misme process a las condiclones de opersclon indicadas (25).

La prinera §fnstalacion de RC e£on catalizador monometalico de Pt
entro en operacion en ¢! afio de 1942 (Z2). De 1958 a 1742, =l numero de
extas unjidades de elevo de 110 a 275. En {978 solo en los Estados
Unidos se procesaban mas de 32069002 Bls/D ¥ a mediados de los 89 la
produccion alcanzaba ya los 4020000 Bls/D.

En los ultimns 1P afns la RC se ha desarrcllado poderosamentse
poari

&) La produccion de nuevos catalizadores que mejoran la relacion
rendimiento liquido/indice de octanoj trabajan con relaciones
HZ2/Hidrocarburo mas pequeras, lo que permite aumentar 1a produccion de
gasolina en las unidades ya existentes, sea por medio de uns operacion
a presicnes inferiores o por la cbtencicon de ciclos de operacion mas
arandes.

k) Por el degarrellp do equipos ¥ procesos perfeccionados. Tal es
e] caso de las instalaciones c¢on regeneracion tontinua de catalijizador,
de los reactores radiales con bajas caidas de presion, etc.
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. TABLA 1
PROFIEDADES DE LA CARGA - ' ' CONDICIONES DE OPERACION

‘P.Esp. 1200/40 oF) &.738% . LHEV (Hr-i1} f.1

Destilacion ASTH D-84 HZ/Hz tmnl{m:l) S.0
TIE (of) &% Presioni{Kg/em2) 1&.5
Tia% L 4] Catalizador . FENA-1
T30% 110 . , Actividad inicial
TS0% 123 Temperaturatof) 482 )
T70% . 140 ’
TIYB% 169
TFE 200

Paratinasinyol)l 7@.8

Dlefinas B.c

Nattenicos i1s.4

Arematicos 1.6

Ind, de ortans 45

REMDRIMIENTOD DE PRODUCTOS

" PESO % VOLUMEN
H2 1.70
CHa 1,12
C2H& 1.9%9
c= 2.68
i-Cq 1.2% 1,84
n~-C4 , 1.293 z2.490
1-¢5 2.23 2.%9
n-CS L.48 1.71
Ca+ B85.53 EX. 432
Total i1gp.00 22,77
Arcmaticos w8.18 8,18

PROFIEDADES DE LOS PRODUCTOS

TS+ Co+

API 3.2 $1.3
Masa molecular F9.2 128.8
Pvapar REID (Psig} 2.4 2.5
RONC 5G6.¢ sg.S
RON (3cc de TEP) 78.8 P7.0
Destilacion ASTH D-84& )

TIE (oC) : 0.0 58,1

Ti0% 0.0 &P.0

TIE% 84,8 25,0

TSa% 158,03 iga.o

T7B% 127,04 1Z27.8

THa% 159,80 1%59.65

TFE 2ls.8 2179.0
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2. GENERALIDADES, .. .

é.i}}pés:nsapqzches

En el pro:eso de RC tignme lugar una merié de rescciones
.competitives. #ntre l2g gue podemos destacar! la deshidrogenaclion del
ciclphexano yide Jos alquilciclohexanos a hidrocarburos promaticoss
.eiclizecion de alcanos a rlguilciclohexanost isomerizecion de los
_falquilclclnpentanos a elquilciclphexanost {esomerizacion de n-parafinas
.8 luoparafings; leowmerizacion de los algullsromaticos formados v

'_ grea:ciunes £ h!drodesintegr.ninn fver figurs 1},

. Las relc:icnes de importancia secundaria son las de

i polimerizacion de hidrocarburos lgs cuales por efecto de la
temperatura senersan carton en el catalizador! las reaccicnes de
;degmetilacion y de desintegracion de los compuestos ciclicosi por
ultimo, las resccicnes de alguilacion-cdesalguilecion de los compuertcos
aromaticos rami{ficados.

) Lag rescciones de RC sbon catalizedas por 21 metal, &1 cual tiene
propiedades hidrogenantes ~ deshidrogenantes ¥y por el "soporte® del
.catalizador fconunmente ce utiliza gama-A1203 ¥ en mucho menor
proporcion &ta-Al1203), et cual tiene un caracter acido, gue a8 activo
&n las resccionew de isomerizacion y d@ hidrodesintegracion.

n-gara+t,
N

4 .
R";‘l 2] ﬁ\cﬂ
s [
Gaser Cicleg CSo===Cic)le Cé T=—=Arpmaticos === Froduc.de
L 5 A M MiAa  alguilacion
A\.M e,’
i-~para+t.

Realon activa dominante (3)
Acacida
Memetalica

Flgura 1, Esguema siwplificedo de reaccicnes gue ocurren en RC.
2.1.1. REACCIONES DE DESHIDROGENACIOM.

Las reptcicnes de este tipo spon catalizadas por &1 metal
innpregnado sobre el soporte, &)l mismo tlempo e! spporte le da una
éstructura cristalina determineds al metal depositado vy & traves de
sus cualidades texturales (superiicie especifica, tamafo v
digtribucion de los poros) tiene una influencia directa sohre la
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funcion deshidrogenante.

Este tipo de reacciones son lags mas importantes en el proceso de
la RC, tienen una velocidad de reacciocn muy alta y la compusicion de
Jos productos alcanza casl la composicion del equilibrio. La reaccion
tiene lugar exclusivamente sobre el metal soportado, el cual debe
tener una determinada estructura geometricea de los centros actives ¥
una determinada distancia ilnteratomica en la red cristalina. Esta
distancia es de 2,77 A en el platino v 2.48 A en o1 niquel) (2), Otras
sustanciag con redew cristalinas identicas pero con diferentes
distancias interatomicas, como por ejemplo el Torio con 3.52 A , no
son actjivas,

Por tener e! niquel una distancia interatomica menor provoca una
defarmacion mas profunda que @l platino, lo gue facilita el
rompimiento de las moleculas, disminuyendo €] rendimiento de productos
arcmaticos y ademas, conforme te alejan los valores de las distanciag
{nteratomicas de la del platino, las energiac de activacion
(determinadas experimentalmente) para esta reaccion aumentan, por lo
que s& ha concluido gue e85 el platino el metal ideal,

El mecanismoc de deshidrogenacion se explica por la adsorcion de
la molecula con simultaneas o rapidas discciacicnes de seis atomos de
hidrogenc {(ver figura 2). La deshidrogenacion resulta de la formacion
de la estructura de un enlace aromatico entre el electronir en
interaccian con el orbital “d" del metal (4). Mucho tiempo se
conmidero que esta reaccion tenia lugar sin la formacion de compuestos
intermediarios (tecria de Balandin), pero en 19489 fue propuesto un
mecanismo en @) cual se considera la existencia de compuestos
intermediarios cuya transtormacion es rapldisima. Lo anterior fue
comprobado debido a que se encontraron en los productos de reaccion,
cantidades mucho muy pequeias de dlenos ¥ ciclohexenos en fase
gage0sa, !0 que permitio deducirc que una muy pegquefia cantidad de
productos intermediarios se logra desorber,

I [ I I ﬁn _ ‘,

—r— :-—! !-—
\"\.‘/ k\._/

Figura 2, Reacelon de deshidrogenacion de los naftenices,

Se ha canstatado tambien que los hidrocarburos de la serie de los
cticlopentanos y cicloheptanos en las condiciones de la RC no se
deshidrogenan (5), pero que si pueden producir reacciones secundarias
de descomposicion con {ormacion de radicales metilo, l1os cuales pueden
transformarse en metano o metilar el ciclohexanc o el benceno.
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2.1.2, REACCIQONES DE CICLIZACION.

Las reacciones de ciclizacion de los alcanos con cuando menos
seis atomos de carbon &n la cadena principal segquidas por la
deshidrogenacion de los Cicloalcanps formados fue descubierta en el
aho de 1934 por varios investigadores sovieticos, y recibioc el nombre
de deshidrociclizacion de alcanps. Esta reaccion en cadena es
importante por: el aumento cansiderable del indice de actana y por la
produccion de hidrogeno. La transformacion de los hidrocarburos por
deéshidrociclizacion es una de las reacciones principales para la
evaluscion de! proceso de RC {2).

La deshidrociclizacion puede tener lugar solamente sopbre el metal
o a traves de una deshidrogenacion sobre el metal y una posterior
ciclizacion por la accion del spporte acido. La primera recibe el
nombre de ciclizacion monotuncional ¥y se considera gue ambos
mecanismos tienen ta misma importancia &n €l proceso.

HEH HEH
H2C CH2 H2C CH2
* 1| |
RCHZCH2CH2CH2CHE + SH == € C——H2 4+ BH==C—CH2 + % 3H =—=
VAl ] AU AY
R * = * R * *
HCH
/N
HZ2C CH2
| H
== HE—CH2 + 2% + 2|
/ *
R

Figura 3, Hecanismo de clclizacion monofuncional.

En diferentes investigaciones se ha podido constatar que la
cantidad de Pt depositado sobre ] "coporte® tiene una intluencia
directa sobre la deshidrociclizacien, pero tambien se ha comprobadd
que la cicglizacion que tiena lugar scbre la alumina (mecanismo
oletinico} representa cerca del TS2% del total, para un catalizador gue
contiene £.4% en peco de Ft (S},

Los heftenicos fue tienen anillos con cinco atomos de carbon
antes de pasar a hidrocarburos aromaticos, tienen gue sufrir un
proceso de isomerizacion sobre @l metal o deshidrogenacion para dar’
cicloolefinas, las cuales se iscmerizan posteriormente por la accion
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de los centros acidos del catalizasdor (4). Faralelamente a la
formacion de anillos con cinco atomos de carbon, ocurre la ciclizacion
de anillos con sels atomps de carbon, los cuales se deshidrogenan
mucho mas rapide o aromaticos.

El mecanismo mas probable para 1a ciclizacion sobre el metal se
fuede observar en la figura 3 (4), El mecanismo olefinico puesde ser
representado como se cbserva en la figura 4,

En condiciones experimentales la conversion de los alcanos en
aromaticos es mas p!queﬁa_que la correspondiente al equilibrio
termodinamico, debido a las reacciones paralelas de
hidrodesintegracion.

HCH HCH HCH
/N FARN PN
HC  CHz2 HC  cHZ HzC  CHZ
: : D 1i-H ] ]
n-€7 ={n-c7]=[i-Heptend]— HIC"‘\*CHZ-L‘.HB ==HE © C-H :Hscl:——-clzﬂ + |
i | H ~ *
* o E Hac | léac CH3 )\ H3C  CHS3
Tr7 777
€.ACIDO C.BASICO

Figura 4, Mecanismo olefinico de ciclizaclion.

2.1.3. REACCIONES DE 1SOMERIZACION,

La lacmerizacion ssta, #n €) momento actual, considerada como una
redccion en la cual interviens tanto e]l caracter acido de 1a alumina
como el caracter deshidrogenante - hidrpgenante del metal depositade.
Parsa catalizadores con bajo contenido de Pt (mencr de £.1%), la
cantidad isomerizpda esta an funcion de la cantidad de metal, pero
cuande tenemos un catalizador con un porcentaje elevadn de Pt (como s
#]1 casp de lps catalizadores industriales) la isomerizacion es
independiente del porcentaje de metal depositado (5),

La isomerizacion mobre catalizadores de Pt de los
alquilciclopentance v de los alquilciclohexanocs con &4-F atomos de
carbon ha sidpo estudiada por A, Petrov y colaboradores (2}, en una
unidad continua. Su conclusion fue Que cualquiera que sea el
hidrocarburo sonetlide & un process de isomerizacion, la compesiclian de
los productos ¢finales &#s muy Cercana a la correspondiente al
equilibrio termodinamico.

Se puede atirmar Que la isomerizacion de) metil ciclopentano
ocurre como se puede ver en la figura 5.
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Al eddalOlsfo)=0

Figura 5. Mecaniemo de isomerizacion de los algquilciclopentanos.

E}! comportamientoc de 1os ciclpalcanas depende tambien del numero
total de atomos de carben. El equilibrio de las reacciones de
{z=omerizacion esta deesplarado claramente@ hacia 1os clicleos de cince
atomos de carbon conforme €] numerao de atomos de carbon en la molecula
&5 mas pequeno. Los ciclos de seis atomos de carbon pueden ser
deshidrogenados para formar arcmaticos de acuerdo al mecanismo visto
anteriormente, pero las reacciones secundarias de hidrodesintegracion
¥y de rompimiento de los anlllos evitan la transformacion completa de
les alquilciclopentanaos a4 aromaticos. Las reaccicnes secundarias son

meg inteénsas pard lcs compusstos con un numero de atomos de carbon mas
pequeno.

La isomerizacion de lox alcanos Cé y CB con catalizadores de Pt
ha sid0 estudiada por variocs investigadores, destacando los de F.
Ciapetta (8) y locs de A. Peirov (2), guienes utilizaron como
hidrocarburcs iniclales tanto n-alcianos como todos sus imcmeros.

Para la i{spmerizacion de las parafinas, los centros acidos de)
soporte desempenan un papel {mportante. Se ha constatado que 1a
gama~Al203 no tiene Bccion isomerizante sobre o) esqueleto del
hidrocarburpg (4}, Lo anterior no se refiere a la isomerizacion sobre
la posicion de Jes dobles ligaduras, la cual, de aguerdo &
investigaciones efectuadas, tlene lugar tanto sobre alumina
desactivada como sobre alumina tratada con HF. Con esta ultima la
tomposicion de los productos &2 aproxima bastante a la del
equilibrio.

Para un compuesto paratinico podemos decir que la isomerizacion
tiene lugar con la formacion de nlefinas como productos intermedios.
Se puede expregar esta reaccion con un MeECcanismo como el Qque =@
observa en la figura 4.

H
n-;l:lnc;—_-[n-nlcnncﬂ;&-nl qufnﬂ;{i‘a’l quena?ﬁ-alcnnn]—_ﬁ- i-alcano
. H ~ A ’

- -
Carbbn

Figura 4, Mecanismo de isomerizacion de los n-alcanos.



En estudios experimentzles se ha podido comprobar (2) que la
composicion de los productes corresponde practicamente a la del
eguilibrio termodinamico, en lo que se refiere a la proporcion
relativa de n-alcano y de i-alcancs que tienen una sola ramificaciaong
tanto la isomerizaclon de los alcenocs con dos remiticaciones cono la
de aquellos que tienen un carbon cuzsternario tiepe lugar mucho mas
lentamente, De esto ultimoc se puede conclulr gue en las cendiciones
. industriales de Ja RC no s wvan a isomerizar los alcanzcs altamente
ramificados, o sea lps alsanos que tienen un indice de octano elevado,
L.a reacclion de clclizacion influye relestivamente peco scbre las
reacciones de isomerizacion de los alcancs. E! grado de influencia

depende del ratalirsdor, del tipo de inetalacion y de las condicicnes
de operacion (%),

La contribucion de la faze metalica es considerable. Por ejencpio,
psra &1 n-C? entre el 18 y ¢! 13% de la iscmerizaclon se produce spbre
la superficie wnetalical &n el caso del n-C%, ecta es entre un ZJ y un
2% (5.

La Isomerizacicn puede tener lugar de acderdo a up mecahisna comb
el gue se observa en la figura 7 {(isomerizacion scbre el metall):

+ 2H¥
*
H H i
\
H3CICH2YACHS + S¥ == ¢ CH + 3 l: + l:‘: + 2 l
I\ “ * * ¥* ¥
H2C ¥ ¥ H3c H3cC
H
HC=%
= CH2-% + 3H¥ + ¥ ——H3CCH(CH3ICHZCHZCH3 + 5%

HzC

Figura 2. Mecanismp d¢ isomerizacion de loE n-alcanos sobre &1
metal.

Le {eomerizacion de los hidrocarburos aromaticos, e&n espacial la
de aquellos con ocho atomos de carbon, tiene una gran importancia
practica, porque deternina la cantidad de p- y p-xileno. Algupos
estudios {2} han demostrado que &) equilibrio termodinamico £e alcanza
en 1o relativo a o=, m=- ¥ p-xilenos, no 281 en lo referente a la
relecion etilbencenc/xilenos.

. 4
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2.1;4. REACCIOMNES DE HIDRODESINTEGRACION,

Por reacciones de hidrodesintegracion se entienden las reacclones
de rompimientn de los hidrecarburos acompzhadas por hidrogenacion. Con
catalizadores bifunclionales puedenh tener lugar, en general, varias
reacciones de este tipp, esto es, reacciones de desmetilaclon y de
rompimiento del anfllo saturado que son catallzadas por el metal
soportads (2), y las reaccicnes de tipo fonico, cataliiadss por los
centros activos con caracter acido de)l "scporte’. Estas ultimas van

acompafiadas por la hidrogenacion de los productos resultantes debida a
la accion de)l metal soportado.

€1 hecho gue el soporte no participe en las reacrciones de
degmetilacion fue comprobado por H. V. lpatlev (7}5 en general se
puede decir gque la desmetilacion tiene lugar mas facilmentée cuanto
menpe ramificado sea €l hidrocarburoi el rompimiento de les anitlos de
los alquilciclopentanos ocurre con mayor facilidad que la
degmetilacion ¥y que esta reaccinn ocurre sin produclir formacion de
carbon sabre el catalizador, Si s& compara 1a centidad de metano
producido por un catalizsdor de Pt ¥ uno de Ni se puede comprobar que
en presencin de Pt las reacciones de desmetilacion son menos
signiticativas ¥ no dependen de la cantidad de metal soportado, cuando

egte es menor del 1%, que &s el caso de los ceta)izadores comerciales
(8},

Las reacciones de tipo ionico se catalizan por e]l “"soporte”,
Uarins estudios han demostrade que el metal, aun en cantidades
pequenas, Bumenta 1a velpcidad de estas reacciones. Este hecho puede
ser explicado debido a que el metal depositado cataliza la
hidrogenacion de los productos de descomposicion adsorbidos en los
centros activos del "soporte", desbloguea estos centros vy por tal
motive aumenta la velocidad de la reaccion compleja de
hidrodesintegracion.

La hidrodesintegracion *bajo contrpol” es una reaccion deseada,
puen rompe las cadenas parafinicas largas (C?-C12), de bajo octano, a
hidrocarburos C4-C?7 1ps cuales, en su maypria, ya sea por
isomerizacion o por deshidrociclizacion, se transforman en Compuestos
de alto octano. Las caracteristicas principales de este tipo de
reacciones son que €l procesp se desarrolla tanto en el metal como en
el "spporte”) los productos cbtenidos son saturados ¥y que la
desactivaclon del catalizador es mucho mas lenta gue en los procesos
da desintegracion catalitica {CC).

2.1.5. REACCIONES DE POLIMERIZACION,.

Los centros activos {netal y alumina);, catalizan repcciopnes gue
conducen hacia la formacion de carbon sobre el catalizador. El
resultado o8 la desazctivacion del catalizador. Las reacciones de



polimerizecion seran mes sbundantes cuanto wmeyor sea el caracter acido
de] "soporte“, Por lo tanto, 2 mayor cantidad de halogeno presente,
"mayor formicion de carben y para cantidades iguales de halogeno seran
nevores para el flour que para el claro.

Loe productos oletinicos intermedios de las reacciones anteriores
que pcurren en la RC, sufren un proceso de ciclizacion gue da
compuestos polinucicares de masa molecular elevada, los cuales sufren
una deshidrogenacion profunda, aromatizacion y se polimerizan formando
&l carbon sobre el catalizador. .

La deshidrogenacion y polimerizacion que ocurren socbre el metal
soportado pueden ser fuertemente retardadns por el incremento de la
presion parcial del hidrogeno en la zona de reaccion, pues esto
desplaza el equilibrio hidrogenacion - deshidrogenacion hacia la
formacion de hidrocarburos saturados.

La intensidad de las remcciones de hidrogenacion depende pues, de
la naturaleza del metal soportado, de la presion parcial del
hidrogenoc, asl como de la temperatura de operacion, temperatura +inal
de destilacion de 1a alimentacion y de la naturaleza de la materia
prima. Si las especies no saturadas s¢ difunden hasta !os centros
acidog, se forma un carbomn mas resistente, el cual se cree tiene el
mayor sfecto en Ja carbonizacion ¥y en el envenenamiento del
catalizadar (3%).

Centros de Pt
A

r;& alimentado
lcarbon} +H2

tAdsorbido) rapido (Adsorbidop) Lentc (Adsorbido)

7
Venenoa

Transporte gaseoso
y superficlal
I’

RHZ+Venenos iniciales m——=— Venenos

—n

~ Cragquen M
Venenos Iniciales ————== Insaturadosss—=Venenos polimerizados+R2
Lentes (incluye Lento lcarbon)

veneno
. eno) y

A
Centros acidos (velocidad cantrolante en funcion de actividad de RC)

Figura 8, Esquema de la formacion de carbon sobre un catalizader
bifuncional de RC.

Una representacion estiuematica del proceseo de desactivacion per
carbon sobre el catalizador de RC se observa en 1la figura 8 y en ella
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ge puede ver que practicamente todes las reacciones gue ocurren sohn
reversibles lo cual se ha pedido comprobar reallizando regeneracicnes,
unicamente, con purgas de N2 por varios dias (F).

En estudios relativamente recientes (D) & ha observado que la
hidrogenacion de los productos carbonesps sobre Jos centros acidos,
ggurre en los procesos de RC con catalfzador de Pt v que esta ayuda al
retriaso de la carbonizacion de estoe centros activos. Lo anterjior se
explica por la alta capacidad hidrogenante del Pt lo cual permite gque
la cantidad de hildrogend adsorbido v disociado Eea muy alta, lo que
tacilita que los atomos de hidrogeno, probablemente con la ayuda de
los hidrocsrburos, forme un puente cobre l1as dos fases, emigrando
desde la superficle del metal al soporte e hidrogenando los residucs
que &n ese lugar e estan formando. Este fenomeno de transporte de
hidrogeno disociado reclba €] nombre de sobrederrame (spillover) (91.

En la flgura 3 se considera snlo 21 envenenamiento por carbon,
pues s esute &)l factor mas impertante gque obliga & la regeneracion de
un catalizador de reformscion, La estepbilidad mas elevada en tiempo de
los nuevos catalizadares comerciales se debe, entre otras cosas, a una

resistencia mas alta a la formacion de carbon, 1o cual esta muy ligado
2] incremento del "sobrederrame* (103,
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2.2, TERHODINAMICA.

.

De 19 anteriormente expuesto resulta que nmuchas de las reacciones
que tienen lugar &n la RC alcanzan conversiones cercanas al equllijbrio
termodinamico, a las condiciones a las que trabajan los reformadores
de Jlecho $ijo para obtener gasolina de alto occtano (11). Sin embargo,
las cargas de natta para obtener fraccion BTX contienen
concentraciones elevadas de hidrocarburos ligeros, y para estas
cargas, con las condiciones cperacionalées a las que se trabaja, el
equilibrio sl determina el nivel de conversion, por tal motivo los
estudios termodinamicos representan un sran interes practico.

P. Steingazner publico en el ano de 1941 (2) una comparacion
interesante entre el calculo termodinamico v los resultados obtenidos
@n una instalacion industrial de RC de BBhlen (RDA), con catalizador
de Pt. Dicho auter llego 2 las sfiguientes conclusiones!

&) La deshidrogenacian de los cicloalcanos, inclusive la
deshidroisomerizacion de aquellps con cinco atomos de carbon en el
anillo, da comppsiciones muy Ccercanas a las correspondientes al
equilibrio termodinamico, &n especial, para hidrocarburos con siete u
ocho atomos d4¢ carbon.

b} La proporcion relativa entre los p-alcanos ¥ lps iso-zlcanos
&% Muy cercana a la del equilibrio cuande la masa molecular de los
hidrocarburos es mas peguena,

c) La relacion que se obtiene con lps xilenos es muy ceprcana a la
dal! equilipbrio termocdinamico,

d) En proporcion alta, Jos hidrpcarburps aromaticos con & - 8
atomos de carbon provienen de hldrocarburos mas pesados, a traves de

lzs reacciones de hidrodesintegracion y de las posteriores reacciones
de hidrocicliizacion.

Un estudic sobre la composicion en el equilibrio de los
hidrocarbiros mag importantes de la serie C& - CP en funciaon de la
presion y de 1a temperatura, a partir de sus energiss de formacion,lo
publico A. M. Kugelman (12},

Para realizar su estudio, Kugelman trabajo con 21 modelo que se
encuentra en la figura 9. tL.as condicliones fueron agquellas gue se
tienen en los procespos {ndustrlales de RC y la presion de hidrogene
fue entre 18 y 28 atm. El objetivo principal, Ffuercon las reacciaones
que conducen s la formacion maximbd de aromaticoes, se consideraron los
componentes como si fueran 9asses ideales y se despreciaron las
reacciones de hidrodesintearacion.

En estas condiciones s# obtuvieron una serie de graticas como jas
que @ Obgservan en la figura 10 ¥ en las cuales se pueden ver algunos
de !os equilibrics caracteristicos. Kugelmean llego a las siguientes
conclusiones que son valldas en las condiciones de equilibrie
termodinamico:?

2) La contentracion de los aromaticos aumenta con la temperatura
¥y €on la masa molecular del hidrocarburo y disminuye conforme crece 1a
presion parcial del hidrogeno. Las ispparafinas tienen un
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comportamiento casi totalmente contrario.

) b)) La composicion de l1as n-parafinas es muy reducida de la serie
C? an adelante, Disminuye con ia temperatura y no esta influlda por la
presion., En general el equitibrio esta desplazado hacia la formacion
de iso-parafinas,

¢} Los alquilciclopentanos ¥ los alquilciclohexanes estan
practicamente ausentes en 2] sistema de equiliibrio, independientemente
de la temperatura, presion y masa molecular de los hidrocarburos.

4} La reaccion de isomerlzacion de lgos n-alcancs es practicamente
independiente de la presion parcial del hidrogeno.

@) Las reacciones alquilciclohexzano —== alguilciclopentanoc}
alguilciclohexeno === n-paratina y alquilciclohexano=—= alquilaromatice
sufren vartaciones importantes con €l numero de atomos de carbon, en
especial la reaccion de deshidrogenacion.

) Las reacclones de deshidrociclizaclion, con e! sumento de la
temperatura, se desplazan de una manera pronunciada hacia la formacion
de aromaticasi y con el incremento de la presion, hacia la formacion
de n-paratinas e iso-paratinas, La conversion de las n-paratinas hacia
aromaticos €8 mucho mas pronunciada que la de las iso-paratinas,

nh-Parafinas=mAlqujilciclohexanpvs==galquilaromaticos

/

Productos de cragqueo

N

4

2\

i-Paratinas=Alquilciclopentancs

Figura 2. Modelo de Henningsen y Mielsen

En conclusion, la relacion aromaticos/parafinas constituye un
indicador base an lo referente a la probabilldad termodinamica de la
transformacioni esta relacion crece con la temperatura, disminuye con

la presion parcial del HZ y es mayor para las n-parafinas que para las
iso-paratinas. :

Otra de las propiedades importantes que s« pueden enumerar en el
estudio de la termodinamica de la RC son los calores de reaccion,
Esgtos s& utilizan para calculer el efecto energetico asociado a un
grada de trensformacion de una reaccion, esto es, la cantidad de
energia cedida o zbcsorbida en la reaccion. En Ja reformacion, el
efecto global de las reacciones =5 endotermics ya gue salo la
deshldrodesintegracion es fuertemente exotermica. La
deshidrociclizacion de las paratinas v la deshidrogenacian de los
naftenos son muy endotermicas ¥y evidentes por las grandes
disminuciones de temperatura a traves de los dos primeros reactores de
reformacion (gse tomo como reterencia una unidad de 3 reactores). En
general el ultimoe reactor promueve una combinacion de
deshjdrociclizacion ¥ de hidrpdesintegracion de las paratinas ¥ el
calor de reaccion total! de este reactpor puede ser endotermico o
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exptermico dependiendo de las condiciones de procesamiento, de la
naturaleza de la carga y del cataliszador (11), Las reacciones de
iepmerizacion de paratinas son ligeramente exotermicas ¥y la

fcomerizacion de naftenos, en promedio, ligeramente endotermica,
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2.3, CINETICA.

De 1o Que anteriormente se dijo, podempos concluir gue el proceso
‘de RC es bastante complejo, con reacciones paralelas y sucesivas, lo
gue Jo hace bastante difici) para expresarlo analiticamente.

Los metodos de celculo cinetico para los catalizadores de Pt han
sido desarrplladod en varios trabajos. El primero fue el presentado
por H. G. Krane, B. A. Groth y eol. en ¢] So Congreso Mundlal del
Petroleo (junioc/1959) ¥y s un metode simpliticado de calculo para
gesolinas (figura 11}). Tambjien compara los resultados cbtenidas copn el
modelo ¥y los que se tenian con instalaciones Industriales de RC. E}

pProceso se representa esquematicamente por las slgulentes reacciones
para @] heptano,

n-Heptano

SN

Productox de cragqueo :fﬁtenn:::hrumati:o
i~Haptano

Figura 11, Representacion esguematica del modelo cinetico de
Krane.

En base & este modelo fuceron deducides las siguientes cinco
ecuacianes diferenciales para las velocidades de reaccion, validas a
49?4 oC y presiones entre 7 - 35 atm.

din=-C?)/d{1/Vmpl ) =~ (D, 060+0 . DHIAPK¥RS. 37 + 2.0246P#¥3.33)1n-C7 +
ere (D.B2IPHEH. 37)§-C7 + O.033PHN
dii-C?)/d(1/Vmpl )=~ 5. 060+0,.323P¥¥A,37 + S.815P¥#03.33)1i-C7 +
oo« B BH1IPRED, 37)n-C7 + B.B15PHN
diNYZ7d (1 /Vmol}s-~(G.096FPH+1.7)N + J.580n-C7 + B.B&R1-C7 +
oo, SE-S{P¥EI) (HEX31 A
diAY/dii/Vmoli=Lt. 7N - 4,.SE-SIP¥X3} (H¥X31A

diC)/di1/UmD]) =0, OZ6PHXA. 33 (n=C7) +{D. BITFPX¥ED, 33) {-C7
En donde n-C7, i-C?, N y A son Jlas fraceiones wolares del

n-heptanc, i~heptano, nattenicos y aromaticos en la materia prima. H ¥

P son, respectivamente, la fraccion wmolar del hidrogeno ¥ la presicn
del sistema.

Los valores calculados concuerdan satisfactoriamente con los
datos experimentales.

Un paso adelante en el desarrollo de Jlog modelos cineticos para
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la RC fue el de R. B. Smith (13). Este &5 un calculo simplificada con
e] cuzl podemos eeleccionar condiciones de operacion, numero de
reactores y niveles de catalizador a utflizar en cada reactor. Este
modelo, @] cual se puede ver en la figura 12, da resultados excelentes
en instalaciones industriales gque utilizan catalizador de Pt.

La mezcla compleja de hidrocarburos que forman la natta de
alimentaciaon a RC fue considerada coma un mezcla ideal formada par
tres componentes, los cuales tienen las propiedades medias de cada uno
de las fracclones que forman dicha nafta (alcanos, naftenicos y
aromaticos). Con este modelo se pusde describir de una manera
sstisfactoria el proceso de reformacion catalitica.

Naftenos=——= Aromaticos + 3HZ
Farafinas o= Nattenos + H2

- Hidrodesintegracion de Naftenos
Hidrodesintegracion de Parafinas

- -+ Figura §2. Reacciones consjderadas &n ¢] modelo cineticn de
Smith,
La justificacion para las simplificaciones que S& hacen en el

madelo de Smith es gque las reacciones dan productos con el misme
numero de carbones en la molecula que los reactives, esto es:

Heptano Metilciclohexano ===Toluenc
Oztanos==Metilcicliohexano ¥ileno

Existe una desproporcion causada por las reacciones de
hidrodesintegracion perp esta se cbserva principalmente con los
pentanos ¥ en las fracciones ligerasf solo una peguena cantidad de
bencena @s producida a partir de materia prima del tipo CFHx hasta
C1PHx.

Eete modelp sera tratado mas ampliamente en capitules
subsiguientes.

Posteriormente aparecio el modeleo Jorov-Panchenkov {13}, en el
cual se considera que Jas reaccicones como la deshidrogenarcion de
parafinas, hidrogenacion de plefinas, hidrogenacion de los compuestos
de azufre y la formacion de carbon consumen una parte insignificante
de la materia prima y que pueden ser desprecjadas en e) balance
genera) de materia ¥y energia,

Este modelo nos da una concordancla satisfactoria con la
experlencia industrial, pero su extrapolacion hacia dominicg no
investigados e dudpsa.

Has adelante aparecieron otros modelos (como =] models de
Henningen y Hielsen y el modelo UQP), cton lo que se trato de mejorar
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la axpreﬁionfanéiiiicg'dtl proceso de reformacion.

Hidrocarburos gasenscos

N~

Hidrocarburos gaseosos -—Ii-Paratinas == FParafinas==—N&s=—Aromaticos

Hidrocarburns gaseosos NS

Flgura 13, Modeln Jorov-Panchenkowv

A pesar de flue todps los modelos contienen muchas aproxinmacioches,
Que sus formulacliones cineticas no son rigurcsas {(en el primer trabajo
s@ admite como orden de reaccion el que resulta de la estegquiometria
de las reacciones vy en el resto de los modelos, se admite que, todas
las reacciones son homogeneas) estos han sido utilizadox para el
diseho ¥ desarrcllo de las nuevas instalaciones.

En @1 Congreso Mundial! del Petroleo de 1979 (14) Ffue presentado
un nuevo modelo para el proceso de RC, ] cual se puede observar en la
ftigura 14

ce CHt-)~—Paratinas == NS = NE&= Aromat icos—CS5 (-]

/=l

c? CSi{~)=—Parafinas=NS=NA==Aromaticog —-C5(~}

\NO=

C& cS(-l-—-Parafinas_-N5___N6 Arpmaticos

Nenaftenicos) CS{-T=pentanos e hidrocarburos mas ligeras
Figura 14. Mpodelp de Graziani y Ramage.

Las relaclones entre las constantes cineticas fueron determinadas
utilizando una planta piloto para gasclina comercial, asi como para

componentes puros. El metodo matematico corresponde a Wel y Prater
{49},

Los modelos cirneticocs han sido ¥y seran desarrollados para obtener
la pptimizacion sconomica del procesa, su evaluacion y el desarreollo
de otros nuevos. E)l uitimo modeln citado ha permitido incrementar la
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capacidhd da predicclion del cnmpnrtnmientn de las materias primes
complejas. E]l metodo puede ser utllizado para predecir lcg cambiog en
las constantes de reaccion del proceso por €) envejecimiento del

o ;atalizaqar.

Un resumen cuslitativo para las reaccicenes Que tienen lugar en @l

proceso de RC, desde el punto de vista cinetico, se puede observar en
la tabta 2 (4).

De 1o anterior, 10s modelos clneticos del proceso de RC arrofan
las sigulentes observaciones importantes:

a) Los modelos propuestios se pueden dividir en dos categoriasy i)
los madelaos construides en base a un esquema cinetico de las
reacciones de los hidrocarburos Individuales, y i) los modelos
canstrujidcs en base a un eequema cinetico de las resccicnes de las
clases principales de hidrocarburos (parafinas, naftenos ¥y
arcmaticas).

b) Debido a gue las materias primas utilizadas en l1os procesos de
RC, en emspecial, las fracciones de Sasolina, estan constituidas por un
nunmero extraordinariamente grande de hidrocarbures individuales, los
modelcs encusdredos en la primera categoria toman en consideracion la
sucesion de Jas rescciones, parti{endo sclp de un hidrocarburo lo s
reprecentativo posible, por 1o general, ] heptanc.

€) A pesar de la simplificacion anterior, €] uso de los modelos
construidos en base a hidrocarburpgs Individuales es incomodo,
principalmente por las dificultsdes pera identificar los hidrocarburos
ingividuales en las +rscciocnes de gacsalina.

Si tomamos en cuenta Jue la determinacion de los parametros de un
nmodelo necesita una gran cantidad de d=stos experimentales, se
sobreentiende que su completa elaboracionm consumira mas tiempo, cuanto
mas complicado sep. For atra parte, 1os parametroc del madelo
dependen, por lo general, de las caracteristicas de la matecia prima »
del estado del catalizador. De tal forma, si &! tiempo utilizado para
elaborar el modelo es sumamenté grande, es posible, Que &n especial,
el estado del catalizador se madifique sustencialmente (disminuyendo
l1a actividad) 1o Que trae consigo 1a necesidad de recalcular los
parametros,

De 1o snterior £# puede conclulir gque existe Ja necesidad de
realizar un compromiso entre la exsctitud del modelo y la simplicidad
de este. En este mismp orden de jdeas parece ser gue resulian mejores
les mcdelos gue toman en copnsideracion las traneformaciones quimicas
de lzs series de hidrocarburos (parafinas, naftenicos y &romaticos).
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Re;::lnn
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Hidrodesintegarzeion

la mas

lenta

Dsshidrociclizacicn lenta
Isomerizacion de!

Perafinas repida

Maftenicos rapida

Deshidrogenacion de&:
Parafinas
Naftenicos

m rapida
mrapida

Velocidad

Efecto aumento presion

Qumenta la velocidad

sin o con
reduccion

una pequeha
de velocidad

digminuye
disminuye

ta veloclidad
la velocidad

disminuye
disminuye

conversion
conversion
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2.4, CATALIZRDOR.

Les reacciones gue tienen lugar en e! proceso de RC pueden
courrir tembien en Buseneia d¢ ceétalizador. La reformacion termica fue
el primer proceso utilizedo para la pbteéencion de¢ gasolinas de eslic
indice de octano. En este¢ casoc, la temperatura era mas elevada, las
reacciones de desintegracion mas intenitas ¥y, en consecuenclie, el
rendimiento mas paobre.

En €1 afio de 1967 {fueron utilizados por primera vez los
tatalizadores de (PLt-Re)/Al203, en lugar de los hasta entonces
tradicionales catalizadores monometalicos de PL/AI203. Con esta
sustitucion e logro como resultado un sumento en la selectividad ¥ un
incremento muy importante en @) tiempo de operacion entre dos
regencraciones. En &l pleno induetrial algunos otros catallzadores
bimetalicos han alcanzado importancia, e&n ecpecial Pt-Ir y Pt-Sn.

Incluso mea reciente @5 l1a 2paricion de los cetalizadores
polimetalices en Ios cuales Ee encuentra ascoctado el Pt con cuando
menos otros dos metales, sin embargo, aun se sabe muy poco sobre ellos
¥y su aplicacion industriazl aun no es {mportante desde el punto de
vista cuantitativo.

Aparentemente los primeros catalizadores bimetalicos de RC fueron
cbtenidos empiricamente. En el presente los estudips de catalisis
heterogenea se desarrcllan por dos vias! por une, ze estudian los
tatalizadores como tales ¥ por la otra, s5e investican lag superficies
limpias en pelicula delgada o Jas caras limpian de los cristales (13)

Los estudios fundamentales de los catalizadores para sistemas
heterogeneos no han tenldo, hacta ] presente, mas gue una influencia
reducida en e! desarrollo de los cetalizsdares {ndustriales. Los
estudios recientes en el dominio de la gquimica estructural de las
superficlies y de la fisica del cuerpo solido, parece que abren nuevas
perspectives en este eentido. Por difraccion de electrones de baja
energisa se ha podida deducir gque la cara plana del Pt es menos activa
que aguella cara que presenta “"escalones”, Aparentemente la
disposicion en *escalones" retarda la +ormacion de un eutrato de
carbon, permitiendo gue evolucions la reaccion de hidrociclizacion
{1a). P

Las estudi{es con catalizadores, como tales, nos han demostrado
gue se utiliza el Pt par tener una alta actividad, una gran
selectividad y puede ser flnamente dispersado, Este ultimo punto es
sumamente importante porgue la selectividad depende del tgrafio de los
crfstales de Pt (5)., Lo deseable es fgue 21 metal tenga la mayor
cantidad de stomos expuestos a los reactivos, esto es, gue el metal
este lo mas finamente dispersado.
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'2.4.31, YSOPORTE® DEL CATALIZADOR,

La alumina &e obtiene por precipitacion de sDluciones acuoBas dque
contienen lones Al{+3), La primera precipitacion es una sustancia
gelatinosa obtenida a temperaturas entre 40-80 oC. Lpos detalles de
esta primera parte mon sumamente importantes, pues tienen una
fnfluencia directa sobre las propiedades del producto final, Este
precipitado gelatinoso se Flltra, lava y seca. La parte final del
preoceso s@ realiza a temperaturas de £00 ol, A temperaturas superfores
a 168 oC, s¢ forma a14a-A1202, que puede ser consl{derada como una
alumina inerte, Durante @] proceso, la alumina, pasa por diferentes
estados 46 hidratacion, as! como se muestra en la figura 15 (5).

.TempernturntnC) Formula

Bayerita + NaOH-~——+Glbsita AI203 3HZ2D

amy == o
\, |
Primera Bohemita Bohemita AlZ032 HZ0
precipitacion gelatinosa cristaling
.11 n-A1203 ¥-A1203 x~Al203 Al1203 nHZ20
Binca. &
@I~ 1880 @~A1203 £-a1203 k-A}203 AlZa3 nH20
n baia
1ig02 S“-Al1Z03 Al203

Figura 15, Representacion esguematica de le formacion de varios
hidpratos de AIZD3.

A continuacion se discute la naturaleza gquimica de I&s
superficies de¢ Ja alumina ya que esta o5 significativa en la accion
catalitica y en gus propliedades de adscrcion.

La alumina activa tiene entre un 5 y un 12% de agus, y de scuerdd
al wmetodo utilizado pare su cbtencion podembos pbtenar alumina con
oxjdas alcalinos, oxidos de fierrn y sujfatos. La presencia de Na2d
reduce de una maners sensible @) efecto catelitico de J& malumina, La
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presencia del sulfato se puede considerar camo un aumento en el
caracter acldo del soporte,.

Durante la etapa de la deshidratacion tienen lugar diferantes
fenomenns &structurales en la glumina. Cusndo se obtiene la bohemita
8¢ obeerva un cambio en 1a orientacion de leos jones aluminioc 2n la red
cristalina, este mevimiento ocurre en forma violenta (S). En los pRECE
sucesivos, la red cristalina va & sufrir cambios, esto es, la
estructura de los cristales pasa de un scomodo hexsgonal a uno cubica
¥ en esta ultima egtructura #Fparecen posiciones octaedricas, asi como
£ observa en la figura l&, No ckstante, lns octaedros estan
interconectados con los -
tetraedrcs y hay celdas -
de cationes en posicianes
tetreaedricas, a condiciaon,
de que lps cationes sean
pegquencs, esto ¢x, de ra-
dics menores de 1.4 A, el
radia de 01-2). Los iones
de Al(+3} tisnen radios -
‘de 2,3 A ¥y pueden caber -
tanto en las posiclipnes -
octaedricas como en las -
tetraadricas,

Las aluminas sctivas
tienen una estructura ---
cri=ztalina conocida con -
&) nombre de "spinela”, -
Fata denominacion provie-
fe del minerel del)l mismo
nambre, por tener la mis- .
ma estructura cristalinajg
la formula dal mineral es
MgA1204. En el, ®] Hgi+2)
ccupa 1a posiciopn tetrae-
drica, ] Al1(43) la posi-
clon octaedrica. FPasra el

casp de las aluminas ac-- Figura 16! Estructurs cristalina
tivas, !a formula propues- de la bohemita (smpagquetamiento
ta fobtenida por rayos X) de doble cadena AIO{OH)).

e similar: HZ.SAlD.S5A1204

o Al{HB.SAlQ,.75)04, en las

cuales los iones A1{(+2) pcupan la posicion tetraedrica. La superficie
de ecstas aluminas esta ncupada por los iones GHI-),

Los iones OH{-) gque estan en la superficlie de 1la alumina le
imprimen a esta un caracter acido de tipo Bronsted. Durante la

deshidratacion los fones OH{-) vecinos se combinan dando agua {figura
173,

De gkta forma se deja "expuesto” un atomo de aluminio, el cual se
comporta como un &cido de tipo Lewis debido a su caracter deficlente
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de electirones. Los centros acidos de tipo Lewis y Brinsted deben sar
considerados comp lps responsables directos de la actividad catalitica
de la alumina. Las superficies de la teta-Al203 y de la delta-Al203
tienen centros acldos de tipo Lewls, pero muy probablemente carecen de
1os centros de tipo Bronsted. En las aluminas de tipo gama- y eta-,
amtos tipos de acidez pueden estar presentes dependiendo de} srado de
deshidratacion, Como =e puede observar en la figura 17, lps centros
acidos de tipo Brinsted, que sOnR numeroscs cuahdo existen cantidades
grandes de aguz, s0n paulativamente convertidos en centros acidos de
tipo Lewis., La existencia de centros acidos de naturaleza diferente ha

sldo demostrada por estudios del espectro infrarrojo en la sdsorcion
del amaniaco (S).

OH OH 2]
I

\
Al-AL A1-A1 + H2O

calor

Figura 17. Obtencion de centros acidos de tipo Lewis por
deshidratacion de centros acidos de Brinsted,

En g&neral los hidroxides de ajuminio (y en consecuencia sus
oxidos hidratadog) tienen un garecter acido suave, For diferentes
medlos ha sido medida la sacidez de la superfticie de las aluminas y se
he llegado a la hipotesis de que determinados grupos sobre la
.superticie de la gana-AlZ203, vy especialmente en la eta-Al203 tienen un
caracter acido sumamente debil. La acide: de Jos grupos OHi-)

- present&s eh las superticlies de las aluminas activaes pueden aumentarse
por la proximidad de alguncs iocnes de Cli-}. La superficie de la
alumina puede ser transftormada con HCl (por ejemplol y de esta forma
vamos & tener iones OHI-) y Ci{-)} spbre !a superficie de la alumina
as} como se puede vVer &n la figura 18, creclendo considerable la
acidez del cxido de aluminio

DH- OH- OH~ oH- OH~ oH-
Al+3 AL+3 A143 Al+3

cl- OH- cl- aiz B Ccl- OH~

Al+3 Al+3 Als3 Al+3

Figura 18. Representscion esquematica de la intrndu::inn del
Cl1i-) en la superficie de la alumina.
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La a&cidez del "spporte” crecera con la cantidsd de iones cloro
que se encuentren en la superticie, De esta forma la acidexz puede ser
controlada, El aunmento de !a ecider puede explicarse debldo a que 1ps
protones son mes susceptibles 5 ser cedidos, como resdltado del enlace
con el Ali{+3) en lugar del enlace con el Oi-), Un argumento utilizado
para apoyar esta hipotesis &5 gque el AICIZ &n presencia de agus, tiene
un caracter fuertemente acido (25).

Se ha comentado ya, que las aluminas mas Bactivas son la gama- vy
eta-aluming., Todos 1ps catalizadores tienen una u atra o mezclas de
ambas como "soporte®. En 13 actualidsd existe una fuerte tendencia a
tabricar solo cama-Al203 como "soporte® del catallizador para RC.

En la tabla 3 ge observan algunas propliedades de las aluminas
ectivadas {241

Tabla 3
gama eta
Area especifica (m2/g) 2g0 258
Volumen de porct (cc/gl B.41 A.44
Diametro de poro prom, (A} 74.0 63,8

El efecio de la-temperatura sobre la formacion de los cristales
de aluming se muestra €¢n 18 takla 4,

Tabia 4
alfa ji kappa alfa
Trihldratada 1480C S2@0c 11580C
alfa gama teta alfa
Monohidratada 258al e50nC 1158al
beta eta teta alta
Trihidratada 1400C q45%el 11500C

Como se ha discutlido anteriormente, la alumina utilizada en el
‘catalirador para RC debe de téner una superflcle especitica grande v
un volumen de poro elevado., Desde estos puntos de vista 1a eta-AIZG3
es superior a l1a gama-Al203, perp como se cbsEerva en la ultima tebla
la gama~-Al1203 es termicamente mucho mas estable, lo gque guiere decir
que la gama-A1203 soporta mes regeneraciones ¥ una temperstura de
speracion superior que la otra.

Relativamente recientes han sido lps estudios sobre catalizadores
de RC que utilizan como "soporte™ zeolitas acidas tipo NsHY {(Linde
L2-¥22y, Este tipp de catalizador aun no & ha utilizado
comercialmente, pero aparentemente se estan realizando esfuerzos para
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Ilegar a una optimizacion de ellps (22},
Z?.4.2. EL HETAL,

La parte metalica del catalizador debe s&r depositada scbre el
"ssporte® de tal manera gue S obtenga la mayor dispersion posible vy
‘que las propiedades adsorbentes no permitan el blogueo de lo8 céntros

activog del catalizador :nn los reactivos.

El metndo mas cowun para depositar Pt y Re es el de impregracion.
El soporte se sumerge en una solucion salina ¥ un oxido {HZPLClS& para
&1 Pt ¥y ReZ07 para el Re)} e0lo una parte del metal se adhiere
alrsdedor del soporte y por difusion la solucion del metal entra en
los porog, se estima nue una cantidad bastante grande de 1a splucion
se utlliza para llenar los poros de la alumjna (2F). Despues de esto
prosigue ura etapa de gecado y otra de activacion, esta ultima incluye
un tratamiento reductor con HZ.

Le tecnica de lmpregnacion por medio del intercambio ionice es
menos utilizsda. En esta me introducen complejos metalicos en
presencia de HC) a2 la superticle catalitice, para el caso del Pt se
utiliza (PLIMNH3)3](+2) ¥y para el Fe (Rei(MH314]1(+3) entre atros (S}. El
soporte se lava con sgua ionizada la cual sirve para eliminar los
iones libres., Finalmente el catalizsdor se seca ¥ se activa.

En &1 presente trabajo nos vamos a referir al metodo de
impregnacion.

El wecanismo de remccion gue Ee tiene durante la impregnacion del
soporte para Ja abtenclion de 1os catalizadores bimetalicos ha sido
objeto de thuchos estudios detzllados, pero hasta el pres&nte se puede
solo afirmar gue existe un conjunto de reacciones complejes durante el
procein, Santacessria (15) ¥ sus colaboradores hablan de un atague
acido sobre la alumina el cual produce iones de aluminio.

AlZ03 + &H(+)—=2A/1(+3) + 3JHZ20

Por otra parte, debido al caracter anfoterico del hidroxido de
aluminioc se tiene e! siguiente equiiibrio

ALIOHIZ (8} A11+43) + JZOH(-)

con 1o que se explica que la reaccion de! lon aluminio €n la alumina
sed dificll. Los iohes de PLCl14&(-2) seran adsorbidos postericrmente de
1a disolucion del fon aluminio, e) ion PtCl&{-2) va a ser adsorbido al
miemo tiempo caon €1 catlon Al (+3) de acuerdo al mecanismd gue se
encuentra en la siguiente pagina. La naturaleza ¥ el mecanismo de los
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procesos gue tienen lugar durante Ja. etapa del secado, posterior a la
impregnacion y anterior a la activacion, han sido muy poco estudiados.
Es seguro qQue esta etapa sea tambien muy Importante, tanto para el
grado de digpersion de un catalfizador -monometallico, =omo per &l grado
de asoclacion entre el PL ¥y el ntrn metal para e! cagt de lps
catalizadores bimetal!:os.w B

AL I42) 4PEC1AE-2)
R N AN R YRR
S ateem ) v
D--A1--0--A1 + 1PECI&I-2) —-0-:Al=~p--=Al--
,"‘ =\\ - UH(-J . = ‘:_i_\ ‘f :\\

SN R HS s b

ot=)

‘H HiIf;
&o‘ﬁ.:_'

-

OH

i [ LY A ) LA L IR J I

Scporte Soporte : Scperte acido
menos + acido B : :
acido

Log catalizadores obtenidos per la tecnica de impregnacion tienen
buena dispersion, con cristales entre 8 y 1008 A, dependiendo de su
preparacion, ademas son bastante estables (5). Cuando se tiene un -
soporte con area especifica alts, camo es el caso de la RC, el tamano
de lps cristales va a ser determinado por la estructura del soporte y
por 1a concentrecion de las ssles del metal. E]l area especifica del Pt
tel estudio {ue hecho para ecte metal) crace linealmente hasta cuando
s¢ utilizan solucichnes - [

T T T T T T T 1
Intercarblo

£on 5% en pess de Pt, El

tamano de los cristales ionica,

Crece tonfOrme se aumen- U 15 Tecnica de impregnaci
te la concentracion del

Pt en la solucion. Cuan- at~ / r _

do el parcienta del Pt -
en la solucion es mayor
que 9, el numerpo de cris-
tales ya no aumenta, pe-

% HReglon de mmero
de cristales cons-
tante, se incrementa - 7

Arca sap. del P‘. mzlgr cat,
?__

el tamaflo.

ro si su dimension {(fi-~- -
gura 19}, El numero ma~- - Regian da tamaflo de parti- ]
ximo de cristales obte-- & cula constante, 30 A, cre
nido es aprpzimadamente- W ce el numero de cristales.
{gual! a1 numero de poros
en e! soporte (S). o 1 1 T TR TR B B

D d 1a tm . B 2 L) ] a 10 12 " s

espues de m—— .
pregnacign viene el seca- % en peso e Pt en solucidn.
do a la temperaturs de - Figura 19, Efecto del % de Pt depositado
11 oC y despues de este ¥y de la tecnica de preparacion &n &l
se gfectua la reduccion en ¢l tamano del cristal del metal,

con HZ seco a la tempera
tura de SOC oC. Otra va-
riante consiste en calcinar e) catalizador con aire a S8 oC, despues
de realizar e} setado. Porteriormente el catalizador es conservads un
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tiempo prolongado en contacto con «1 medio ambiente. Despues de esto
se reduce ¥y sus’ 'propledades finales {(dispersion, actividad en la
conversion del n=C?) no son muy diferentes con las cbtenides por la
preparacion directa de este, o sea sin realizar la calcinacion. Sin
embargo se observa una diferencia mas clara si el catalizador no se
daeja en contacto con el nedio amblente antes de ser reducido, o sea
entre Ja calcinacion ¥ su reduccion.

De loe resultzdos chbtenidos par un determinado numerno de estudios
gobre la reduccion de los compuestos de Re depositados en alumina
podemos remarcar los siguientes? el soporte de alumina tiene un efecto
inhibidor sobre la reduccion de Re(+?) B Rel(d) y este efecto &5 mas
claro cuando disminuye el parcentaje de Re sobre la alumina. Pero na
todo se reduce a un efecto simple de copcentracion de Re sino gque es
necesario temar en censideracion el efecto de la dispersion del Re. En
otras palabras, un catalizador con una baja concentracion de oxjido de
Fe con baja dispersjon, pueds ser facilmente reducide. En cambio, un
catalizador mas rico en oxido de Re muy bien dispersado puede ser
reducido muy lentamente, Se han puecsto clzramente en evidencia dos
formas de oxido de Re sobre soportes de aluminal! una tridimensional
{Re207) +facil de reduclir, ¥ atra bidimensional (obtenida por
calcinacion en presencia de alre con posterior tratamiento termico en
atmosfera Inerte b al vacio a S20 o, ReD2) gque es mas dificil de
reducir. Perp lo mas importante es gue independientemente de la forma
comg se presente ¢l oxido de Fe, este puede ser reducido a su estado
metalico con temperaturas de 500 oC (31).

Los trabajos de Mc Nicol (32) concuerdan con lag conclusiones
anterjores. Sus experimentos fueron realizades con muestras gque
cantenian 0,2% de Re y con bajas presi{ones de H2. El concluyo ademas
gue la reduccion del oxido de Re sobre alumina es muy sensible al
aumento de la presion parcial del HZ2.

Los estudios anteriormente citados hablan sobre la reduccian de
los catalizadores bimetalicos (Pt-Rel)/gama-Al203 mas que sobre la
simple reduccion del Re/gema-AlZ203. Hasta este momentoc no se ha
comentado el hecho de gue ¢l Pt puede inhibir la reduccion del! Re,
pero se ha pensado que existe un efecto catalitico del Ft sobre la
reducciaon del Re.

De hecho, la importancia del efecto catalitico del Pt =obre la
reduccion del Re depende en mucho del grado de hidratacion del
catalizador en el momento de su reduccion. Si el catalizador es
tratado termicamente &n almosfera seca y no~reductora l(esto es en
presencia de alire, gas Iinerte o al vacio} antes de la reduccion con
H2, las especies oxidadas del Re estan fuertemente fijadas a la
superficie del scporte; en el momento de !la reduccion el Pt y el Re
tienden a comportarse como en los cataljzadores monometallicos
correspondientes. Si en cambio no hay tratamiento termico posterior a
la impregnacion y al secadn a 118 ofC {gon reducidas directamente can
H2), las especies de Re oxidadas son muy moviles ¥y se reducen sobre !a
superficie del Ft (32).
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_fnda: las sitiaciones intermedias se pueﬁen manifestar antre una
co-reduccion total de las ¢Ipeciés de Pt y Re y una ausen:ia total del
efectu pramator del Pt eckre el Re. . .

En todns ios :.tall adares (redu::!on dire:tal con caleclinacian y

.con un tiempo de centacte largo con alre), exceptuando aguellos gue
despues de ser calcinedos son reducides con . H2 sin haber estado en
centascto con &lre a 25 o, la fase metalica esta principalmente
constituida por particulas de aleacion Pt-Re. El metodo de mctivacion
. parsa &1 mismo catalizadeor tiene una influencia determinante sobre la
formacion o no formacion de la aleacion Pt-Re, Desde este punto de
vigts un detalle importantisimo en la preparzcion de catalizadores &s
-la predeshidratacicn d&l catalizador en un medio no reductor, antes de
la reduccion con HZ, :

E1 pepel, respectivamente, del oxigeno y del vacio durante 2l
tratamiento termice tcon O0Z y posteriormente al vacic) antes de la
reduccion, debe de coneiderarese #n relecicn 2 los catalizadores
monometalicos Re /AIZ03. De acuerdo a ciertcs eutores (21), despues del
tratamiento oxidante (02 a S20 of) &l Re esta en estado de Rel207, ¢l
cual se¢ descompone en FeO2 hiperdividido €n e} tratamiento pogtarior
tal vacio ¥y a 500 oC). La reduccion Ze este Re02, es muy lente, lo
zuel zorduce a 1a forwacicn de Rel(f) higerdispersads.

Los resultades obtenidos en alsunos trebajos mencionados
anteriormente, muestran claraments que a partir de la etapa de
caleinacicn, @1 Re e encuentra en &stado de oxide muy bien disperss
echre e] soporte. Estoc no excluye e! efecto que se alcanza durante el
tratamiento termics al vacio, porgue si el ReZ07” se¢ descOompong en
Re02, Ja cantidad de agua producida durante el proceso de reduccion es.
significativa ¥ su desprendimiento es muy leénto. Por ecta causa la
movilidad Ze las especies de FeOx &s pequefia y la probahlidad de gue
g¢ produzca una aglomeracion d& Reld) tamblen s muy baja.

For ctra parte el Relff) finsmente distribuido, obtenido con
faritidad por los procedimientos de activacion simple (€] tratamiento
al vecio pusde ser sustituido sin ningun probletma por un tratamiento
ZenR sas inerte), esta con todp seguridad en estado asrejedo,
cemprendiendo cuando mencs Slguncs atomoe, pues sus sropledades de
interaccicn con &l H2 no difjieren substazncialmente con las del Re
masivo gollcristalino.

Otro problema interesante e¢5 e) efecto que tiene el tamafic de los
criztales del metal y el soporte cobre la actividad catalitica., El
efecto producido cuando se maditica el tamano de lcS cristalec se
puede entendér por las siculentes sscsveraciones:

2} La variazcion en las dimenesjones de los cristales de los
metzles soportados influye directamente sobre la naturaleza de las
centros 2ztives que interviéenen en una determinada reaccion, pues
cuando se cambla el tswmafio de los cristales e produce una
mediticacion en proporcion relativa de los centrps activos del metal.

5) El efccto del soporte sEobre el comportamiento catalitico dei
metal esta en funcion de la dimension de Jos cristales de este, Cuanto
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mas pequeﬁns, ma&s fuerte @5 el efecto del! soporte.
c) El efecto de factores electronicos se ve tambien _hoditficado,

pues las propiedades electronicas de los cristales pequefiaos difieren
de lag de 10E grandes.

Boudart y Taylor (31) han propuestop s¢parar las reacciones Que
tienen lugar scbre catallzadores metalicos, en dos grupos: las
reacclones denandantes (estructural - sensible) ¥y las reacciones
fsciles {estructural - no sensible)., Las primeras, son definidas como
aguellas cuya velocidad de reaccion es sensible a los detalles de las
superficies de los metales! 21 segundo grupo no es afectado por la
estructura cristalina de las superficies metallicas, por 1o tanto su
sctividad catalftica especifica (velocidad de reaccianfunidad de area
del metal o unidad de arepa de los atomos del metal} no se ve afectada

- por o1 metodo de preparacion del catallzador, por las pretratamientos,
v ni siquiera por el tamano de los cristales en &) soporte.

Las reaccicnes de Jos hidrocarburas con Pt en las cuales se ve
{implicado un enlace C-H thidrogenacion - deshlidrogenacion); en general
son reaccicnes del tipo facil, For ejemplo Boudart y sus colaboradOores
{31} encontraron que la actividad especifica para Ja hidrogenacion de!l
ciclcpentann fue en esenci!a Iindependiente del grade de dispersion del
platino. Se ha comprotado gque la actividad catalitica para la
hidrogenacion del benceno es independiente del tamafio de 108 cristales
del metal. Lo mismo se ha comprobado para Jla deshidrogenacion del
cicloheztano y del metilciclopentano, Otras reacciones fue pueden
considerarse como faciles son! la jegomerizacion de]l n-Cé a
metilpentano, la arcmatizacion del metilpentano a benceno, ¥ la
isomerizacion del neopentant,

En czontraste las reactiones que Implican enlaces C-C y otras
reacciones; como por ejemplo, l1as reacciones de oxjdacien, &on
reacciones demandantes. La actividad catalitica del ciclopentann &n
las reacciones de rompimiento del ciclo para 1a obtencion de butano v
metann { reaccion que tiene lugar a&n paraleleo con la igsomerizacion del
isopentano), disminuye aproximadamente en dos unidades por ¢l aumento
de la dimension de 1os cristales y por un pretratemienta a ¥88 of con
HZ para evitsr la sinterizacion, En consecuencia, la velocidad de
rompimiento de anillos cicloalcanicos crece al reducir la dimension de
les cristales de] metal. La iscmerizacion de! metllciclopentano ¥ la
deshidrociclizacion del hepltant Son reacciones gue son afectadas por
e]l tamafio de los cristales.

Las reactciones faciles no fueron influidas por 1a naturaleza del
soported el cambio del soporte piara las reacciones demandantes puede
producir un incremento en la actividad cztalltica especifica. Este
efecto puede mer influido por la accion del soporte socbre los detalles
de las superficies metalicas o por el efecto inductivo de Jos
electrones, lo cual repercute tambien sobre la sctividad.

A pesar de gque las investigaciones fundamentales sobre los

catalizadores bimetalicos han sido amplias; se puede hacer notar gue
epbre 1 papel del azufre (utilizado en algunos catalizadores al
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iniciar su cperacicn para disminulr 2l exceso de actividad), sobre el
pipel del cloro {a2gregado para mentemner constante la acidez de)
catalizader) y scbre la regeneracion de los catalizadores (combustion
de lps depositos de carbon ¥ redispersion de la fase metalica) se ha
publicado muy poco. Se dete hicer notar que los procesos de
reactivacion abren un amplio campo de investigacion en el dominio de
los catalizadores bimetalicos, pues ademas de buscaer la buena
dispersion de loe metales se debe buscar tambien, una buepa {formacion
de la aleacion Pt-~Re (gque es tamblen muy importante).

Desde ] punto de vista de la investigscion fundamental de 1os
catalizadores utilizsdos para procescos con hidrocarburos en presencia
de H2, es muy imwmportante:

a) Resaltar la importancla de 1a alsacion y la determinacion de
sy composiciaon (1o ideal seris poder obtener una curva de distribucian
de la composicion de 1=s particulas metallicas, asi como se puede
determinar en microscopis una curva de distribucion del tamano de
estas particulas) ¥ 1a investigacion de 108 metodos para preparar los
catalizadores, lo que representa una distribucion restringida de 1la
composicion de las particulas de aleazcion Ft-Re.

L) La interpretscicn de los efectos de sinergia entre el Pt y el
Re de las reacciones caialiticas en cuzstion, debe de comentarse la
complejidad del prcoblema cuande las conditicones & las Que Sf Dpera son
zproximadas a las condiciones re2les, pues la superficle debe ser
congiderada camo un enkanble complejo de Ptis), Ftis)H, Re{s), Rei{s)H
v de especies CHx o (CHyln {(31).

Los cata)izadores industriales difieren de los utllizados en
investigacion, basicamente en:

a) Un contenido mas pegueno de metal. Este factor &5 importante,
porque una reduccion en el porcentaje de Ft-Re debe traer,
normalmente, un aumento en €1 porclento de la dispersicn Pt-Re ¥y una
disminucion de¢ la proporcion del Pt y del Re en el estado de aleacion
como resultadp de un aumento de las distancias medias de lps atomos de
los elementos activos sobre el soporte. Aparentemente esto no tiene
Juna importancia decisiva,

) S2 carece de un nmatodo gue nos permita la determinacion del
estado de la reducclion del Re, su grado de asociacion cen el Ft en
forma de particulac de aleacion, etc. Como un segundo punto se deberia
de contar con catalizadores industriales, o cuando mencs de
procedimientos de artivacion de esteos bastante exactos, Se debe de
trabajar a la misma veloclidad volumetrica en todas las etapas de
activacion y a las nismes condiciones de presion, principalmente la
reduccion, gue por lo genheral tlene lugar a presiones de HZ & wvarias
atmosderss en lps reactores industriales. En conclusion, se deberian
de eliminar todas lss posibllldades, hasta donde sead posible, de
perturbzcion del gistema catalitjco, cuando este, inicialmente bajo
presicn de HZ es llevado a las condiciones a 185 gue seran realizadas
las determinaciones fisico - guimicas, Se entatiza sobre este ultimo
punto con ayuda de ejemplos: La hipotesis pertenece a Freel (33), ¥
dice gue e] Re existirja en Re/A1203 en farma de placas
bidimensionales, e¢stps placas va fueron observades, lo gue resta
determinar es i ellas cerresponden al estado del catalizador en
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condiciones narmales de operacicn o si ellas se formaren durante la
trensferencia del untali-ldnr -] inclusu en e! interinr del
microscopio. .

Estas ;:Iara:iones tiénen.camo objeti#n; ntrnér la atencion para
preceder con prudencia 2] considerar los resultados de los estudios
+isico. - gquimicos del catalizador.

Con la aparicion de 10s catalizadpres LHimetalicos surgic una
presunta: iCual es el papel gue desempehia €]l Re? : .

Admitiendo gue el efecto del Re en el catalizador (Pt-Re)/A1203
% &n primer lugar un efecto de alezcion, aun si el Re no aleado con

el Pt pusda tener un papel prupin._cual €5 «1 desempeno de esta fase
Pt-Re?

E1 Pt de 10s catalizazdores monometsalicos recien reducido tiene un
porcentaje de dispersion maximo {4D). Se sabe gue en 1 curso de la
operscion de la retormacicn el creciniento de los cristales es
bastants rapide hasta un valor de 13 A cerrespeondiente a un %D (Pt) de
aproximadamente 75. FPosterlormente el portentaje de dispersion
pErmanece sensiblements tonstante, la sctividad s reduce despues en
nmodo esencial débido a los depositeos de carbon,. El velor del %D
{Ft-F¢) de un catajizador bimetalico mantiene practicamente su valar
inicial, esto es, mwenor de 75 (311,

Una idea relativamente nueva, gue Se refiere a los catalizadores
monoretalicos (PL/A1203) habla de la posibilidad de inhibicion del) Pt
por la formacion de particulas cde aleacicn (Pt-Al). Surge la pregunta:
Se podrian tener este tipo de formaciones #n las condiclones
industriales de un procesc de RC? Segursmente no para todp @l Pt, perno
no puede excluirse ] hecho gue tenga lugar para una parte del Pt (el
que va estar en contacto con zomas muy reductibles del catalizador).
En este rasp, la formacion de la aleacion Pt-Al es practicamente
irhibida cukndo el Pt esta aleads con &1 Re,

Mo sorprende el hecho, fque a pesar de que la actividad {ntrinseca
de las fases Pt-Re corgaradas con las del Pt sea mencor, gque por la
union de los pesos de Pt~Re se obtengan valores de actividad nas
elevados en los catalicadores bimetalicss que en lcx monometalicos.

En conclusion, la actividad y la estabilidad de los catalizadores
de RC ha crecido &n los ultimes anos con la aparicicn de los
catelizadores bimetalicse, En todos los casos se ha pedido constatasr
un rendinients superlor de szsolina y de hidrogeno, una estabilidsd
mas 2levada del catalizador y ciclos de trabajo mas largos Jue en el
cagd de los catslizadores monometalicos. La estabilidad mas elevada en
tiempo se debe, aparentements, & una resistencia mas alta a la
depogitacion de carbon. El depeosito de carbon se presupone esta ligado
con la modificacion de la acidex del "sopsrte™ del catal izsdor por
causa del Re que no ha sido reducido a Relf) {24).

Los catalizadores bimetalicos presentan una sensibilidad muy alta



al Ph vy al As, wmiendp esta del orden de § ppb. Tambien es mayor la
sensibilidad al 5, de tal manera que Se recomienda que la gasclina
alimentada a up reactor con catalizador biwmetalico tenga un nivel de
azufre menor a .5 ppm, el catslizador nonometalico presenta una
resistencia superior al envenenaniento con azufre (35), Del mismo modo
parece ser importante, para azsesurar una vida largas del catalizador
bimetalico, manterer una {nyeccicn de C1/H20 tal gue permita tener un
nivel constante de halocend en el catalizador.

2.4.3, CATALIZADORES USADOS EN PEMEX.

En la mctuaslidad Peircleos Mexicanos tiene 8 unidades de RC para
producir gasplina de alto octano, la capacidad total es de 137800
Bls/d. Estas plantag de produccion ¢ pueden clasificar de la forma
siguients! .

) a) Proeesos Semiregenerativos con reactores separados,

. b} Procesps semiresenerativos sen reactores sobrepuesios festas
unidades pusden ser tranuformsdsae e€n procesos con reseneracion
continual.

C c) Procesoc de reseneracion ceontinua con reactpres spbrepuestos.

El ccmun denominador da todes las unidades de Femex &8 GuE DReran
con catalizadores Bimetalicos de Ft, utilizando cowmo soporte
gama-Al203, Son tres pares metalices loe Que se tienen ¥y ellics sond

) Ft-Ir en el catalizador RG-432 del Instituto Frances del
FPetroleo (IFP).

by Pt~Re en »1 R-50 de l1a Universal 011 Praducts (HOP) y en el
RNA-1 del Instituto Mexijcann del Petroleo (IMP}.

c) Pt-8n en los catalizadores R~3¢ y R-22 de la UOP.

Las caracteristicas de cuatro de los cince catalicadores se
encuentran en la tabla 5 {3,25,38)

Debldo a 0B resultados obtenidos con los diferentes
catalizadores, existe la politica de nantener con (Pt-Sn)/gama-A1203
la planta de regeneracion continua ¥y las unidades me&miregenerativas
con catalizador RNA-i,
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Anallixls : M

Canmposicion’

: quimice
Platino
Renio
Estano
Iridic
Azufre
Cloro

(%peso)

Dispersion de
cristales
20 A
aa
&8
ey
108
120
148
168
Hayores

1%}

Dixt. metalica visual
Densidad suelta {g/cc)
Densidad compacta tgfcc)
Resistencia a la
fractura (kg}
Area mupesrficial (m2/79)
Diametro d& poro (A )
Porosidad (g HzD/q)
Forma
Tamafio (pg)

uop uop IFF
R=320 R-50 RG=-432
.58 2.235 a,.29

- J.25 -
o,.55 - -

- - .05
/1,28 B.g5 -
1.008 1.88 3.96
T&.3 77.9 72.8
14.9 15,8 22,2

4.3 4.7 3.2

1.2 1.¢ 8.8

2.7 g5 B.8

3.4 g.1 a,.2

8.2
Buena Buena Buena
.51 P.732 3.430
F.5&1 #.817 a.718
3.5 3.6 1.4
146 192 172
11& & 5
B.78 2.7a a. 55

Eanferico Extruido Extruido
1718 l/iéxtisa 1/1ax1rs8
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8.28
3,28
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1.08
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Buena
3.788
a.721

5.7

198

[-T-
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Extruido
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2.5. DESARROLLO TECHOLOGICO,

f.as bagses cientificas de 1la Reformacion Catalitica fveron
sentadas a principies de) sigleo MN¥. En 1711 Zglinshki (F) demostro que
empleando catalizadores de FLt vy de Pd se podia realizar la
deshidrogenscian de los clcleoelcanns hexagsonales a aromsaticos sin
reacciones secupdarias. Eee micemo afio Ipatiev Jlego a cebp esta
resceion ssbre un catalizsdor de oxido metallco. En 1534, en tres
laboratories de 1a URES, simulteneamente, se descubrio la reacrcion de
deshidrociclizacion de lzs zlcanos: HMoldeveki ¥ Kamusher realizaron
estn rearcion a 450-4370 o€ sobre oxide de crompd Karshev y col., &
TEF-553 of tobre un catalizedor de cobre y cramoj Ks:zenski y Plate,
empleands Pt sobre carbon pctivado a 504-312 oC (15}, E1 deserrollo de
las instalaciones Industriales de FReformecion Cztalitica ha estsda
jntimamente ligado al desarrollo de l1os catalixadores.

N Les primeras unidadss de RE & nivel {ndustrial fueron para

producir gasnlina de alto Indice de octano v con un contenido alto de
hidreocsrburos arcmaticss, €stas sen conocidas con 2] pombre de
*"Hidroforming” e€n EEUU ¥y "D,H.D."™ an Alemania, En ectas unidedes ge
utilizaron catal)lizzdores de cxido de wmolibdenn sobre un gel de alumina
activada. El catalizedeor contenia % de oxjdo de wolibdeno, tenia una
muy buena regsistencia a les sustancias desactivantes, alcanzindo un
tiempo de operacion de 7-1Z meses.

Le realizacion de estos procesos en el afo de 1741, fue Iimpuesta
par la necesidsd de +fabricar 32591inss con alto Iindice de octano para
ta gviacion militar, 25! como por Ja alta demanda de hidrocarburos
aromaticog tbenceno ¥ toluenal necessrics para 1la fabricaclion de
explosivos.,.

Despues de 18 sesunda guerrp nundial, la nprmelizacion da)
trafico Beresc vy de la fabricacion de explosivos, pravoeo que las
unidades de RC existentes fueran reperfiladas hacia la produccion de
gasolinas para sutomovil o puestas fuers de cperacion. Esto se debio a
que la sasclina fakricada por processs tradicionales (reformacion
termica) sra mas barsta. Fuena parte de los geastos importantes
dependian de la fakricacion del catalizador y wmas precisamente de 1a
necesidal de regenerarleos & intervaleos de pocas horas de operacion.

Las neceslidades creclenter de cssolina para rutcmovil con alto
cetanz, as§ come de hidrpcarburos #romaticos para ja nueva jndustria
petroquitica, detsrmimaron la aparicion de nueves procesows d& RC. En
merzo de 1947 fue gastentado €l procesa "Flatforming”™, el cual a lcs
socos wesSefy (octubre de 1F4F) fue reprlizedo a escala Industrial. A
pertir de ese mcmento !z RC ha sufrido un desarrollo casi constante y
vertiginoeo tentre 1752 y 1954 fueron construidas nmes de 180 unidades)
6] cual ha estsds muy lisedo al desarrclle ¥ perfeccionamiento del
catalizzder utilizado, pesando este de 1os oxidos metalicos al Pt
soportado.

Posterior al catalizzdor de Pt sobre alumina, fueron los
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catazlizadores bimetalicos, los cuales ademas de Pt :mgt!enen uno de
los siguientes metales! iridioc, gerwanio, renio, estano, plomoj estos
cstalizadores trajeron el proceso "Rhenifarming®, entre otros, a nivel
industrial.

A continuzerion s& hace un resumén de los procesos de RC mas
importantes y significativos.

2.5.1. REFORMACION CATALITICA CON CATALIZADORES DE OXIDOS METALICOS

2.5.1.1. REFORMACIOM CATALITICA CON LECHO FIJO DE CATALIZADOR

Los catalizadores de ox{ido de molibdeno soportades en zlumina,
utilizados en 1os procesos "Hydraforming® v "D.,H.D.", catalizapban las
reacciones d& deshidrogenacion, deshidroisomerizacion de los
ciclioalcancs, de deshidrociciirzacion y de [semerirscien de 1os
alcanps, {screrizzcion de los aromaticos formados, hidrodesintegracion
¥ las reaccicnes de@ hidrodesulfuracion de los productes 4e Ia
reaccion. Durante !a operacion tenia lugar una alta carbonizacion de)
catalizadar, 1o que producia su rapida detactivesion e imponia su
regenerecion en intervalos cortos gue dependian de la prerion parcial
4] H2 y del numero de reactores, Esto explica porgue el proceso
"Hydroforming® gque trabajaba con dos reactores Yy con uni presion de
‘18-28 atm, regenerabs cstalizedor despues de 4-8 hr de ocperacicn, en
cembio &n &1 *"D.H.D." €] cual trabajeba con cinco reactores ¥y 50-68
atm, el ciclo de operaciopn era de 1883 hr o mas (2).

La materia prima utilizada en el "Hydroforming” estaba
constituida de fraccicnes de gasolina primaria. La resistencia dal
catalizador a la accion de los cpmpuestos de azuire y nitrogeno, asi
como los ciclos cortos de cope&racion entre regeneracliones, permitian
que estas unidades tribajaran sin necesidad de hidrotratar la carga.
En el czso de la unidad "D.H.D.", la materfa prima utilizada era por
12 general qaeolina pesada de 1a hidrogenacion del carbon.

Caomo s¢ puede obkservar en el gsquema de la figura 20, las
unidades de "Hydroforming” estaban formedas de cuatro reactores, en
dos tenia lucar la operacion d¢ reformacion y en las otros dos se
reatizaba la regeneracion.

Las condiciones de operacion en las instalaciones del tipo
"Hydroforming® y "D.H.D." se pueden cbservar en la tabla 4.

El rendimiento en gasolina reformada de B83-82 octancos obienido de
estas unidades era de alrededor de 50-85 %Wwvel, Comparativamente el
procesp americano obtenia mayor rendimiento de gasolira reformeada, con
una nuy buena estabilidad al deporito, Cebido a que no contenia
hidrocarburos no saturados generadores de gomas. El contenido reducido
de a:ufre le aseguraba una muy buena susceptibilidad 51 tetractilo de
plomo (TEP). b
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- Tabla &

: o : Hydrofnrmlng_'. . " DBHD. - °
- Temperatura, o "-n., . 455 -538 . 07 50g-54@
Presion, kgsfemZz - Lo B2-420
Relacion HZIHC, mul!mol
LHsu. hr=1 .

Reformade

Figura 23, Esquema de una unidad "Hydroferming”
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Z.5.1.2. REFORMACION CATALITICA.CON CATALIZADOR EN LECHO MOVIL.

En las instalaciones de "Hydroforming” con catalizador de Mo en
lgcho #ljo, los reactores eran utilizados como reactores y como
reseneradores en intervalos muy cortos, cosa que compliceba bastante
la operacicn de ]as unfdades. Para eliminer este inconveniente fue
adoptado un sistema, en el cual, el catalizador, ya sea de forua
esferica o cilindrica, circulsba compactamente, de arriba hacia abajo
por la accion de su proplo peso. El catmlizador utilizado llegaba a 1a
parte infericr del reactor y e trensportaba a un dispositivo especial
de regeneracion de donde se¢ introducia de nueva cuenta ¢n la parte
superior de! reactor. A escala industrial se realizeron dos disefios?
El process "Termofor™ y &) progaesa "Hyperforming®. Estps se
diferenciaban por &l tipo de catalizador utilizedo y por algunas
perticularidades da construccion (14},

En el proceso "Termofor® se utilizaba un catslizador que contenia
eproaximadamente 32% de oxido de cromo y 6E% de alunina, en cambio el
proceso "Hyperforming® usaba un catalizsdor de Co-Mo Sobre
alumo-sijicatos {Z), La materig prima utilizada en ambos, era gasolina
de destilacien primaria o mezclas de esta con gasolina de
desintegracipon termica o de coguizacjon. Log limites de degtitacion de
la materia prima podian ser bastante smpliocs (&4£~223 oC). Ha estaba
limitado el punto +ina) de la destilacion por la depositacion de
carbon. Se obtenian resultados optimos cuando se trabajaba con
sasonlinas gue tenian sus limites de destilacion entre B0 y 2065 oC, E)
azufre en la materia prima podia llegar hasta 3.5% si ze alimentaba
hidrogeno d¢ otra wnidad para compensar el alto consuno dé este €n las
reacciones de hidrodesulfuracicn.

E)l proceso "Termofer® fve patentedo en mayp de 1F51 y va 2n marzo
de 19353 opersba a escala industrial. En la tabla 7 s& presentan unas
condicliones tipices de operacion para este tipo de unidades (2).

Tabia 7
Temperatura del rescter, ol S1@-543
Presion en el reactor, la/cm2 ?-14
Relacion HZ2/HC, mol/mal -9
LHSV, bhr-1 o,5=-1
% H2 ¢n gas de recirculacion SQ
Temperatura en el regenerador, ol A430-540

Fresion €n el regeneradeor, kg/cm2 Ligeramente arriba
de la atmostferica

La varlacion de la relsacion cstallizsdsr/mat. prima no infiuia
grandemente en &l rendimiento ni en la c&lidsd de lpg productos, con
la zondlicion que ¢l deposito del carbon sobre el catalizador no fuera
excesivo, For lo general ¢sta relacion era de apreximadenente 2.3 Kg
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catalizador/Kg mat. prima (17).

La gasolina obtenida teéenia como prnmeq!ﬁiunﬁindi:e_de octano {I0Q) -
de ¥1 ¥ un rendimiento con respecto a la nmateria 'prima-del 84%vol (Z)

Degpues de regeneraciones sucezivas, la actividad de) cetalizador:
Ee reducla en un 5%, La actividad de equilibrio era mantenida
agrecando entire 1,2 ¥ 2.5 Kg de catalizador.fresco/m2 de materia -
prima, lzo gue corresfondia a les perdidas normales en la cperecion,

Alimentacion - Gases de -

Eombustion

Reactor

) . : .
| Casoclina
i : reformada a

n { : S fraccién.
\j

Figura 2], Esguema d¢ vrna unided "Hyperforming”
Cuanda s¢& deseabs fabricsr Fromaticos, se utilizeben freccliones

con limites de destilacion estrechos ¥y la presion de operacion era de
de 7 ka/smZ. El reactor de una unidad "Termofor® con cepacidad de
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15008 Bls/d ten!n.apruximadzmente un diametro de 3.36 m {2},

. El proceso *"Hyperfiorming® entra enh operacion en mayo de I$55 can

una unidad semiindustriasl con capacldad de §Z200 Bls/d. El reactor

‘tenia 9.14 m de altura y 1.37 m de diametro. La diferencia fundamental
entre este proceso y el "Termpfor® consistia en gque la regensracion
del catalizador se reslizaba en €1 tubo de treneporte, durante el
tiempo en &l gue el catalizador era elevedo desde la parte inferior
del reacior a la superior. El transporte se reallzaba de tal manera
Que se Reeguraba una velpcidad ascendente pequefa, lp Que minimizaba
lss perdidss por atricion de«]l catalizador. -

Las condicicnes de operacicon del reactor "Hyperforming® eran las
slguientes:

Tzbla B .
Temperatura en €l reactor, of 433480
Fresion en e1 reactor, kg/cm2 z9
Relacion H2/HC, mpi/mol 4.4
% H2 en gas de recirculacion 55

Las eondicicnes de cperdcion del regenerador eran las mismas que
en el proceso *Termofor®, la relacion de catalizador/mnat. prima ez de

sproximadamente .65 m3/m3, para una praduccion de carbon de &£.15% en
PEED.

Pare maniener la actividad de equilibrio y reponer las perdidas
por descaste se alimentsta un B.07% en peso de catalizador nuevo en
relacion a la materisa prima tratzda, El rendimiento de gesblina

desbutznizada era del ?1.7% vel con un indice de petano (10} alrededor
de 92,

2.5.1.3. REFORMACIOM CATALITICA CON CATALIZADOR EN LECHO FLUIDIZADO.

Este tipo de unidades fue realizado en base a los principios que
se utilizan en los procéesns de desintegracicon catalitica, En ellios se
utilizaba un catalizador con un 16% de pxidn de molithdenn soportado o
co-precipitado socbre alumina. El1 tamafio del catalizador era de las
dimensicnes de! utilizzdo en los precesos FCC.

Easte procero de lecho Fluidizado presenteba la gran ventazja, de
mantener las condiciones del reactor practicamente icsotermices {(la
calda de temperrtura era de tan sole 2-2 oC)i por consiguiente, les
rendimientos ersn superiores a los obtenidos en los procesos
anteripores los cuales s& comportsaben adiabaticamente.

-De 2cverdo a l&s afirmaciones de las companias constructoras, el
coEto de una uvnidad con catalizador fluidizado representaba solo 1/3
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‘parte del cusﬁu de una planta con catalizador en lecho +ijo de 1a
misma capacidad y los gestes de operacion eran un 30% mas reducidos
(41},

Este tipo de instalaciocnes +ueron realizadas en do® variantes:
una, ccn el regenerador y €] reactor colocados uno junto al atrof la
ctra, en donde el reactor y &1 regenerador estan colocados
coaxislmente.

La primera unidad de RC con lechp fluidizado, con reactor ¥y
regenerador colocados uno junto al otro, fue puesta en operacien en
junio de 1953 {41) ¥ recibio tambien el nombre de proceso
*"Hydroforming-,

En est2s unigdades el catalizador usado abandonaba el reactor por
la parte inferior ¥ era trancpeortado neumaticamente a un regenerador
donde tenisa lusar el gquemado del carbon tambien en lecho +luldizado,
caracteristica gue permite gue el guemadc del carbon sea muche mes
rapido, lo que hacia qQue &) regenerador fuera relativemente mas -
pequefic.

Las condiciones de operacion del proceso se& pueden obsarvar &n la
tabla 9.

Tabla 7
Temperatura &n el reactor, ol FEC-5E5
Presion en el reactor, kg/cmZ 19-18
Relaction H2/HC, mol/mol 4.8-2.2
Temperatura del regenerador, o SPO-620
Presjon del recensrader, kglom2 14-18

En unidades de este tipo se podia reformar gasolina de
destilacion primaria o mezclas de estas con hasta un &% de gasolinas
de cragueo. Era recomendable gue el punto final de destilacion no
$uera superior a 225 of. Una desulfuracion anterfor de la materia

prima era innecesaria cuando 21 contenido de azudre no era guperior a
o,5%.

Lzs g&solinas qus se obtentan eran practicamentes sin §, con up 10
de 95 y con una susceptibilidad al TEP buena. Los rendimientos
varjisban désde un 72 hepeta un 3% dependiendo de la alimentacion. Los
rendimient2s mes bsjos eran para las gasolinsds primarias.

E1l catalizzdor utilizado tenia wuna densidad de 838 Kg/m3, en
estedo fluldizado esta densidad era del crden de 528-720 Kg/m3. La
cantidsd de catalizadeor gQue se agregaba para compensar las perdidas
¢ra del orden de £.25 K5/m3 d& carga. Vale la pena comentar gue la
actividad del cetelizador no €& veia reducida por la presencia de
impurezas comd &l arsenizo, fierro y nitrogeno.
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El proceso "Ortoforming® pertenece & la sequnda varlanie de este
tipo de unidades. E) regenersador esta sobre el reactor formando un
cuerpo comun. Esta instalacion industrial fue puesta en operacion en
abril de 1955 y euxploto en agorto del ni:mo afic, por lo que fue la
primera v. la unica {(2}. -

Las condiciones de opearacion eran las sbgervadas en la tabia 18 y
producian una gasolina de 92 octencs con un rendimiento de 74% vol.

Tabla 10

Temperatura 4de! resctor, ol 482-514a
Tenmperatura «n el regenerador, oC SAR-~400
Presion on el reactor, kg/cm2 14-38
Fresion en &) regdenerador, kg/cm2 15-36
LHSV, hr-1 g.3-06.8
Relacicn H2/HC, mol/mol 2.8-6.0
Relacion de recirculacion

catalizader/carsa, m3/m3-hr B.25-1.8

2.5.2. REFDRMACION CATALITICA COMN CATALIZADORES DE FLATINO.
2.5.2.1. PROCESOS NO REGENERATIVDS (PLATFORMING Y HOUDRY}.

Los procesos no regeneratjvos fueron 1os primeros de RC con
catalizadores de Pt realizados a escala industirial. Esips e
caracterizaban por e! hecho que la cargs, !as condiciones de operacion
v las propiedsdes del catalizador son de tal menera elegidas gue las
reacelanes de carbonizacion son practicamente nulas, lo que permite
que la unidad funcione sin necesidad de ser regenerada cuando menos
por diez meses. FPor este motivo las unidades de sste tipd no estan
dptadas del equipo necesario para regenerar paralelamente ¢l
catalizador. Los reactores que se utilizan son de lecho fijo.

Pera que durante la operacion el deposito de carbon sea winimo se
necesita limitar el punto final de destilacion y el conténido de
hidrocarburos insaturados en la cargajl usar un catalizador con una
funcion acida limitada y una presion de operacicon alta {arriba de 34
kg/em2) ¥ un excesd relativamente 21io de H2 en la zona d& reaccion
imayor a 6 molH2/mol de cargal.

La carga es gasolina d2 destilacion primaria con limites de
destilacion entre 88-285 oCi en slgunos cssos se pueden utilizar
mezclas da2 gasclina primarfia con Jesolina de desintegracion termica,
de coquizacian ¥ de hidrodesintegraciaon. En cualguier ceso la carga
debe ser hidrotratada para eliminar azufre, nitrogenoc, oxigeno,
metales e hidrocarburos insaturados, pues todos estos tompuestos
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- atectan’ la buena operacion del catalizsdor porque aceleran la
depositacion de carbon.

- En estgs procesos se utilizan catalizadores que contienen Pt
entre un C.2-0.485 % peso. El aumento de la concentracion de Pt
intensifica la mctividad del csatalizador originando un fumepto en el
indice de octano de la cseolins., Mo chsetante un contenida demasisdo
glto de Pt es indeceable, ¥& Que crece ¢! papel! de las reacciones de
denietilacion y detcomposicion lo gue reduce el rendimiento de gasolina
.(1%), El Pt esta sobre gama~ o elta-alumina o méxzclas de ambas,
sctivada con acjdos halogenhidricos,

La condicion de que !a unidad funcione por un tjempo largo sin
regenerar su catalizador, impone evitar la entrada a los reactores de
productos pesados, tomo por €jemplo, trazas de sceite de lubricacion
que son generadorac de carbon, es por tal motivo Que se utilizan
compreseres de) tipo centrifugb, De la misma menera es necesario
mantener condiciones de cperecion rigurcsas lo que proveca gque el
proceso £ea mence flexible que los mencionados anterjormente.,

En el caso de una unidad "Fletforming”™ con una capacidad de 8363
Blsg/d, la cusl trateja con una carga con limites de destilacion entre
£&-205 ol, ] costo del catalizador lleca a ser hasta un 3% del
precio de la instalacicon. El contenide de catalizador &n los reactores
es de unos 1.14 Kg/Bl de cargs trabejada diarismente (Z}.

Las condicicones de pgeracicn para este tipo de unidedes son las

slaulentes: -
Tabla 11
Temperztura de entrda 1 resctsr, oC ATG-518
Presion en &1 resctor, kza/cm2 34-38
LHEV, hr-1t 1.5-2.8
% HZ en el gas de retirculscion B5-Fa
Relacion HZ2/HC, mal/mral 5-8

Fajo esten condiciores de cperacion se puede liegar a obterner un
rendimiento de gasolina ya desbuisnizada, del BS% con un indice de
octano de 85,

E} procesno *Houdry" fue patentado &n 15! y en el afo de 1953
estsba ya operando a nivel industrial. Al lgual gue el proceso
"Flatforming”, lze unidades U@ esie tipo &xtan dotadas de reactitores de
lecho fijao, utilizandese un catzlizador de Pt soportsdo en alumina,
este catelizador +fue preparado en forma de tabletas y se le coanpce zon
€! nombre comercial de catelizedor Houdry tipo 3 D (42).

Inicialmente e#ste proceso aparecio con un reactor de proteccion

{guard reactar) anterior a l1a zZsna de reaccicn de reformacion, €l cual
ge cargiba con el miemo tipo d& catalizador, pero ya agotado. Esto
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permftia trabajér con niveles ligeramente mes alitcs de zzuire en la
cergz {8.2%) en comparscion con el "Platforming™ gue aceptsaba a 1o mas
2. 015%. . [ -

"El desarrpllo de las unidades d# Hidrodesulfurzeion con
catallizsdores nucho mas baratos gue los de FL/AIZ03, provoco la
desaparicion del reactor de proteccion de ‘las unidades "Houdry™,
quedendo esias practicamente iguales a las del) proceso "Platforming®,
el cual ee encuentra esguematizado en la figura 22

.

Reactor

N 2
Calentador [ . i l
Alimentacin
H, de recir—
culacidn. Reformado a
Figura 22. Ecquema de una unidad "Platforming”. fracciin

2.5.2.2, PROCESDS REGEMNERATIVOS,

Los procescs regenerativos aparecieron por la necesidad de
trabajer con zarsas ricas en parefinss. La aromatizecion de los
aleancs, a traves de las reacciones de deshidrociclizacicon, necesita
presibnes m2s bajse (entre 14 y 22 kgfcmZ) que las utilizades en los
procesos no regenerativos.

Uns presfon mers baja en }a zona de reaccion favorece las
reacciones de deshidrociclizacion y las gue canducen a la formacion de
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_carbon, asi como una disminucion de las reaccipnes de
hidrodesintegrecion, lo gue trae como consecuencia un incremento en el
“rendimiento de gaspling, un aumento en la produccion deé H2 por barril,
de carge procesada ¥ un mayor cctanaje en el reformado. El aumento del
deposito d2 carbon sobre el catalizador impone su rageneracion mas
trecuentemente {cada 5-15 dias), lo que obliga a construlr una seccion
de regeneracion independiente de la de aperacion.

Para reducir la formacion de carbon, en los procesocs
regencrativos se usa un numero mayor de reactores fen general de 4 a
&) con catalizador en lecho fijo., De estos, uno es llamada reactor de .
recerva o de cambio, y ocupa una pesicicon tal, gue pusde sustituipr a
ctualguiera de los resctores en operacion.

Industrialmente apzrecieron dos procesos: E1 "Ultraforming® y el
*Pawerforming”™,

£]l procesa "Ultraforming™ (ver flgura 23) fue patentado en 1IFSE ¥y
la prinera unidad a nivel industrial fue pussta en operacion en 1¥354.
Fue proyectada para gue operara a presiones cercanss a 21 kg/twmZ con
¢l cbjeto de pbtener rendimientos altos de H2 y gesolina con un octano
de alrededor de Ie0 (18), o Altos rendimientos en BTX.

E! catalizader utilizado inicialmente contenia 5,.4% de PL scbre
atumina activada, ¢! cual s@ caracterizaba por una buena duracion,
pues podia reformsr hesta ¥5 Bls/lh de catalizador, con regencraciones
sucesivas, sin que su actividad disminuyera sensiblemente (43).,

Siendo regenerativo, €s5te SroceEo asegursbe una +lexibllidad de
operacion que permitia utilizar una gran varicdad de miterias primas
can limlites de destilacion bactante amplios., En £] gaso de cargas
sulfurosas es necesario prehidrodesulfurarles, tanto para proteger al
catalizador como a la unidad de la corrosion provocada por el H2S,

Les frecuenciag de las regeneraciones depende, por unsz parte, de
la calidsd de la carga ¥ por la otra, de las condiciones de operacion.
lLa velocidad de carbonizacion de los reactores no es la misma, siendo
&n log ultimos mucho maveori en general, ectos Eelen 2 regeneracion
despues de P& hr de operacion, mientras gque 21 primera dura
aproximedamente 302 hr ¥ el segundo ealrededor de 153 {17},

Las condicicones de operacion tipicas de esta unidad son las gue
se obeervan en 18 tebla 12, Ccn ellss, se podria obtener a partir de
una carca altamente alcanica (78%) una casolina de 70 pctanos que
representaba un 79,.5% wvol. de la alimentacion.

El procesn “"Powerfarming® fue patentadZp en marzo de 1754 y en
junio de ege mizmo aho ya operata a nivel industrial. Una instalacion
cde este tipo constaba de seis reactores, de los cuales cinco operaban
¥ uno €e¢ encontraba en regeneracion, Cada reactor trabafa sin
Interrupcion entre S-1% dies. En el ceso de una materia prima y de
ungs candiciones de operzciaon ge no produscan un deposito acelerado de
carbon se puede prescindir del reactor de reserva, tolocandp en su
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lugar un sistema de regepneracion intermitente {28), o sea. se
convierte €n un proceso semliregenerativo. '

El catalizador utilizado es Pt scbre alumina. E1 pur:antsje el 7
metal ex de 0.375 en peso (171, Con condiciones de operacion sxmilares
a las del proceso *Ultraforming™ se obtiene un rnndimientn dal 72. 5%
val, d& gasolina con un 10 de ©5 {2},

.. Tabla 12

Temperatura, ol a85-520
Presion, kg/cm2 14-22
LHSV, hr-1 . 1=a
Retacion H2/HC, mpl/mol . 4=B

En la actusalidad tanto el proceso “Ultraforming® como el sistema
"Powerforming” se han adaptado a1 desarrollo de 108 nuevos
cztalizadores. Las nuevas unidades de este ultinmo proceso poseen ya
solo cuatro reacttores, de los cuales operan tres. Para fines de los
zfios '50 se habren construido o disehado 5 plantas "Powerforming®,
con una capiecidad total de 14920800 Blis/d {21} y 3P "Ultraforming® para.
refornsr mas de 5300060 Ble/d (15},

2.5.3. REFORHACION CATALITICA CON CATALIZADODRES BIMETALICOS.
2.5.3.1. PROCESOS SEMI-REGEMERATIVOS CON LECHO FIJO DE CATALIZADOR.

La aparicion de Jos catalizadores bimetalicos (Pt-Re/Al1203) trajo
un nueveo cambioc de estrategia en los procesos industriales de RC, ya
que estos nuevos catalizadores tienen una alta resistencia a 1la
desectivacion por carbon (esto es, corridas mas largas a presiones
relativamente bajas), mayor ectabilidad en }Ia dispersion del metal ¥y
una capacidad superior de recuperacicon de sus propiedades despues de
la regeneracion, 1o gque permite gue se¢ recupere su maxima actividad
para el inicio de cada nuevo ciclo de operacion {5). Algunos datos de
la literatura {20) mencionan el hecho de gque un catallirador
Pt-Re/Al1203 ha cperado en condiciones industriales por espacio de 10
2fios sln que tenca Que reemplazzarse., Por tales motivos aparecieron los
procesas semi-regeneretivos, 108 cuales permiten la réegeneraczion
ocasionat de) catalizedor {(aproximadamente de 2-19 meses), poniendo
fuera de operacion la unidad y realizando el guemadeo de carbon y el
rejuvenecimiento del catzlizador en todos los reactorez, por lo tanto
un reactor de reserva no es necesario, !o que reduce los costas de
fnversion.

Por 1o general se usa cComo c&rga gasolina primaria o mezclas de
esta casolina con la proveniente de los procesos termicos, con limites
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de destilacion entre 20-280 ol, p&ro cualguiera que sea la
alimentacion, ssta debe ser hidrotratada para eliminar cOompuestos
organcmetalicos, de azufre, d& nitrogeno, de oxigeno e Insaturados.
Los catalizadores con dos o0 mas metales exigen niveles de
contaminantes mucho mas bajos Que en el caso de los catalizadores

monometalicos, €l azufre menpr .5 ppm, metales en el corden de ppb,
etc. (1. :

SO B

-

e Gy

T 4 e rectretactén

© Carga
1iquida.

.

Reformado

Figura 23. Esguema de una unidad del tipo "Uitratorming”.

Las presiones de trsbajo en estas instalaciones con catalizradores
bimetallicpse son del orden de 19-15 Kg/cwm2, llegando incluto a
presicnes de operacion enire S5+~?7 Kg/fem2 (i), obteniendose un mayor
octenaje e¢n la gasolina para un porcentaje de producto liguideo
cdafinido; la relscion HZ/HC en e! reactor se ha podide reducir hasta
2.3-2 mol/mol cen 10 cual los castos por consumo de combustible y por
enersia de compresion han dlisminuido, tomando en considerscion una
miema carga &2 Ia unidad., En los procesos "Houdey®" y "Powerforming™
fueron redisefizdos calentsdores, compresores y reactores pera poder
utilizar !'os nueves catalizadores y poder reducir gastos de operacion,
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Los nuevos equipos tienen como caracteristica principal Ja de reducir
la caida de presicn en @1 circuito de reaccion, pues al reducirse la
relacion HZ/HC aumento el tiempc de contacto, esto es el gasto real.

El modelo "Rheniforming”™ de la Chevren Research Co., Cuyp esguemna
simplificado se puede ver en la figura 24 y que aparecisc a principlo
de los afhos '?0, fue disenazdo especialments para trabajar con
catalizadores bimetalicos Pt-Re/Al203, los cuales estan constituidos
tipicamente por un P.375% peso de cada metel, 1% de halogenn (clorol y .
€] resto gama-AlZ03 (3,11). En la actualidad existen 74 unidades con
una capacidad superior a 10206200 Bls/d (211 y pueden utijlizarse estas
tnstalacicnes ya sea para producir gasolina de alto indice de cctano o
pera arcmaticos. Se obtiensn resultados optimops cuando se trabaja con
carsss con limites de destilacion entre 82-18% pC (sin importsr que
ectas gean parafinosas o ciclpalcanicas), Los niveles de contaminantes
deben ser rigurosamente respetados {21). )

%adexﬂctnnnaciﬁn

]
~.
p
Reactor 3} Reactor |3

JS

Reactor 2
Separador,

_____J ! ,____J Reformmado a

fraccién.

Fiaura Z5. Esguema de una unidad tipo "Rheniforming”

Dentro de una corrida tipica el usuario obtiene un rendiniento
del 2%5% vol de casdlina reformada con un indice de octano promedio de
93. Las condiciones de operacion tipicas para un procesc del tipo
"Rheniforming™ se pueden apreciar @n la tebla 13 (22).
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Tabla 13

Temparaturs en el resctor, ol L '4?5;515

Presion an el resctor, kg/cm2 ) 7.8 14.,8
Relacion H2/HC, mol/mol ’ 2.5-3.5
% H2S en gas de¢ recirculacion (maximpol -1}

2.5,3.2. PROGESOS REGENERATIVOS,

Lag necesidades cada vez mayores de hidrocarburos zromaticos para
la Industria petrgquinica, de meyor octanaje en lae gasollinas debido a
las restricciones legelas &n €1 usp del TEP, ¥ la capacidad de Jos
tatalizadores bimetalicos para recuperar su actividad catalitica
despues de ser regenerados, permitieron la sparicion de los proccesos
de recenericitn continua zon catalizadores bimetalicos.

Existen dos procesos de¢ aeste tipo! E) "Flatforming® de UDP y &1
*Aromizing™ dal IFP. Estazs unidades son mag flexiblex en lo refearentes
& los limites de destilacion, se pueden trabajasr cargas con una
tenperatura +inal de 204 oC, € incluxo, en el proceso UOP, la
elimernteclion puede Ber gasclinea primaria sin hidrotratar, esto solo
por lapsos cortos (24 hrd.

Lag ventAjas d¢ un procefc de regeneracion centinua aunadas a las
de lox catalizadores bimetalicos permiten obtener mayores rendimientos
de cas=0lina de alto octano, mayor produccion de HZ por barril de-
materia prima reformads ¥ un precio de octeno mas bajo (22).

El proseso "Flatforming” sera vista con detalle en sus dos

- variantes en 18 proxima secclon, por le Jque nas referiremos al proceso
“aromiz2{ing*, cuyo cbijetivo principal es o] de cbtener gasolipa
reformada con un alto contenide de arcmaticos de ia fraccian BTH y
etilbenceno para la& Industria petroquimice, un esquema simplificado
de ezte tipo de unidades Se pusde ver an la fligura 25.

Ecte process aparecio en 1774, A 13 ancs existen 27 unidadss de
este tipo con recernerscion continua, €1 catalizedor utilizado se gabe
que e85 bimetalico y que esta dotado de propiedaden meceknices
especisles para resicstir la atricion Que se produce en el sistema de
circulacion del catallzsdor, E1 catalizador ¥rescy, entrh &#n la parte
supericr del primer reactor, por gravedad lo recorre axiaslnents,
cuando sala de ! por lp ferte Inferior, con la ayuds de una corriente
rics &n HZ es Ltransportado a la parte supsrice del segundo resctor y
usi sucesivamenie hpsta gue abandonk «! cuarto repcior de donde se
transporta al sistema de regensracion. Este sistama funcione por 1otes
¥y =n cada uno de esloR no E¢ regensra mas del SU del totel de&l
catallizador (23},

Dependiendo de! producto que s& desee cbtener on mayor
proporcian, seran los Intervalos de destilacion de la carga lcs que
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originen los resultados cptimos. Para obtener bencerno, la carga debe
ser entre £0-85 o} bencenn-tolueno de &8-104 oCf xilenos de 104-125.
entrg F71-1&60 oC. )

ot ¥y para la fraccion BTX global,
. carga
clclon
v Calentador -

Nz._—-l ~ | I
Alre T — ~, Reformado &
Agente ‘ ~ : fraccidn

3
.
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Reactor ) . ~ /
™~

. / 5 i ¥
Tircula- '{ 3
cin de . Circula-
nafta e cion de
olla hidroge— catall-
de levanta- . | zador,
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mlento de ca-
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Flgura 25. Esquema de una unpidad tipo "Aromizing™.
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2.46. CARACTERISTICAS DE LOS PROCESOS
PLATFORMING REGENERATIVAO ¥ SEMIREGENERATIVO.

La primera unidad de "Flatforming® con sistema de regeneracion
continua del rcatalizador inicio su operscion a escala industrial en
mayo de 1571, teniendo una capacidesd de 208003 Bls/d (23). En este
procesa !a seccicn de reaccion de lecho movil se encuentra aclopesda a
una seccion de regenersclion, ambas disefiadas para operacion continua.

La zona de resccion puede se&r operada independientemente a la de
regeneracion. .

La seccion de regenerscion puede ser disefiada para regenerar a
una velocidsd determinada. El catalizsdor regenerado se recircula a la
zona de reaccion, con lo que esencialmente se estara reformando con
catalizador fresco, o sea, con alta activided y alta selectividad,
Efto permite oOperar & bajas presiones obteniendo de esta manera nayor
rendimiento &n &l producte ligquido. El especio-velocidsd (LHSY) es
mayor con 1p gue se reducen los costoe de Inversion y €l utilizar una
b#ja relsclon H2/HC disminuye los castons de operacioni adettas se
efegura una alts produccion de HZ, la cual ¢s practicamente constante,
tanto en cantidad como en calidad.

Otra ventaja adicional de)l procesn de "Platforming* con
reganeracion continua (CCRY €5 que la secclion de regengraclion puede
ser acoplada faclilmente con posterioridad, si en un principic se opto
peEr Jun proceso "Platforming® semiregenerativo.

Existen diferantes variantes del proceso "Platforming", esto es!
con cuatro reactores sobrepuestost tres reactores sobrepuestos y uno
s&¢paradol unicamente tres reactores spbrepuestos; etc., pero
basicamente & cperacion y sus caragcteristicas son las nmisnas. La
carga 21 proceso previEmente hidrodesulfurada se mezcla con une
cocrriente rica en H2 tsag de recirculacion) e intercambja talor con el
efluente del ultimo resctor (ver figura 24}, pasando en seguida a un
primer caleéntador donde la wezcla alganza la temperatura requerida
p&ra el proceso, pasando a continuacion a un primer reactor donde se
ctonsiders que la reaccliaon predominante es la deshidrogenacion de
naftenos, Debido o la endctermicidad de la reaccion Ee observara una
disminucicon de la temperstura de la mezcla a la salida del! reactor.
Pera ajustar nuevamente la temperatura se emplea uh segundo
calantador, esta secuenclia de calentador-reactor se repjte,

requiriendose un total! de 2 o 4 reactores, dependiendo del disefioc de
la unidad,

El efluente del ultino reactor, despues de intercembiar calor con
la carge, continua enfriandcse, primero en un sistema con sire y
despues en un condensador con sgua. lLa corriente ssta constituida por
reformado €S{+), hidrocarburas Ci-C4 ¢ hidrogena, por Jlo que la

siguiente etapa del proceso gonsiste en 13 separacion de las
compenentes,

La corriente entra 2 un separador ¢n donde la fase gaseona
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“comstituida pr!h:!pa)ﬁaﬁte.ﬁﬁb'H ' y”hnr‘metanb, etane, proganp y
butano se divide, una parte se: re:ir:u:a €on wn compresar al procesa vy

=21 extedente, periun: eontrul de-presi:n,=se envia a lag unidades de&
-hier=tratam£entn‘ e o

\;§) Reformado a

Carga L fraccién
1liguida H, de recirculacién ———H, producido

Fisura 24, Esguema de un proceso "Platforming™

La fase ligu!zZa constituida por hidrocarburcs C2 & CS(+) se
bembes por control de nivel, 2 una torre de estabilizecion donde el
praducto de fondo gera el reformedo estsbllizado, el cusl se envia a
zlmacenamiento, por 21 domo skle S2s sero, gue se utiliza comp gasm
cambustible, ¥ 228 liguado, el cuz)l s5e comercializa.

En =21 disefio de los reazctores s> toma en consideracion
principrimente! tener una calda de presion pequena » traves de la canma
cxztalfticay reducir al minimo l1a atricion del catalizador y que a su
vaz sste tanga facilidad de movimiento dentro de l1os r&actores COn uha
tuena digtribucion. Los reactores de flujo radial cumplen bastante
Eien con estas reguerimientcs (23), Este tipo de rasctor tiene una
pecuers c&ida de precion ¥ vna alte relacion longitud/diametro de la
camp cetalitice, este alta relscion 4ecilita el flujo unitorme de

catalizedor, lpg internvs del! reector son sencillos ¥ cadsan muy
peyuefa atricion.,
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La regeneracion del catalizador utilizado en lom procescs CCR
~conllegva cuatro operaciones basicaz! a) Quemado del carboeni b)
oxidacion de los metales promotores y ajustie del balance de cloroji c)
secadno del ecatalizador y 4) reduccion de los metales promotores. Las
primeras tres operacicnes ocurren en la torre de regeneracion ¥y la
cuarta &én la zons de reduccinn que esta en la parte supericor del
primer reactor (37).

Figura 2?7, Flujpo de catalizader en un resctor del tipo CCR.

Para Ser regenersdo ¢! catslizador debe uér transierido de lox
reactores &l regensrador. Lo antericor se logra por medio de un procese
intermitente de¢ triénsferencia controlado por dos sistemas logicost: uno
para o1 catalizador gestadn ¥y el otro para 1 catalizador regenersdo.

El catglizador a resenerar l(figura 29) fluye por gravedad del
$ondo del ultimo reactor a traves de un calestor hacia una tolva de
almacensmiento, ¥y de alli & un elevador donde, por la sccion de una
corriente de nitrogeno es transportado & una tolva de venteo situadae
en la parite superior de la torre de regenerscion. £1 nitrogeno y les
finoe del catalizador son removidos en ecsta tolve, e! gsas lnerte se
recircula y el polvo de catalizador va a dar a up colector de fincs.
El c&talizador, nuevamente por gravedad, baja &l rejenerador, &1 cual
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tiene un disefio similar a2l de lox reactores {figura 28), El flujo de
catalizador cae’'a traves de una seccipn anular y entra en contacto con
®#! gas que fluye radialmente hacja el centro. La ecomposicion de este
gas va varjando, siendo inicialmente nltrogeno con baja concentracian
de oxigeno para realizar el Quemado de carbon,. Cuandd se lleva a cabo
la oxidaeipn ¥ 1a cloracion del catalizador la corriente de gas se

. enriguece en 02 {i18~-20% mol) y ademas s® le inyecta diclorcetano. De
la zona d¢e cloracion, #] catalizador pasa & !la 2ona de secado en donde
se le pone en contacto con alre caliente gue se inyecta en la base del
regenerador. Finalmente paea a un colector en donde se realizanp las
adiciones del catalizader nuevo de reposicion. Por un sistema similar
@l utilizado para transportier &1 cataljzador del +fondo del reactor al
damn de la torre de regensracion, el catalizador regenerado &5
transportado a la zonz de reduccion, solo gue en exte caro, el gas de
transporte s hidrogeno producido durante la reaccion, el cual, ademas
de servir como medio de transporte, realiza la reducclon de las
especies metalicas cataliticas.

Nusvanente, par gravedad, @1 catalizador se desplaza por los
repctores hasta llegar al $ondo del ultinmo reactor ¥ reiniciar el
ciclo.

De lo anterior se pusden apreciar las siguientes diférencias
entre ambos processox "Platforming*:

a) E1 CCR tiene un lecho movi! de catalizador, en cambio en el
procesp semiregenerativo ¢l catalizador esta an lecho fijo (flgura
29)

b) La regeneracion del cataljzador en el procesn seniregenerativo
s@ realiza *in situ", por lo que se sumpende la groduccion por no
entar dotado de torre de regeneracion.

c} Para mentener la unitormidad del producto en el Erocesc
semiregenerativo &8 necessrio ir aumentando progresivamente la
tempsratura, en cambio en el CCR la uniformidad del producto se
asegura s0lo con operar correctamente la torre de regenersacion. La
perdida de actividad del catalizador producida por su envejecimiento
£® puede mantener con purgas y/0 adiciones de catalizador.

d) Las condiciones d@ cperacion en ¢l CCR =oOn mas SEveras que en
€] cago del "Platforming® semirecenerativo, comn me puede apreciar en
la tabla 14 (2%,31).

Tabla 14
Proceso tipo Senireg. CCR
Catalizador R-S0 R~32
LHSVY, Bls/Blx-hr 1.1 2
Relacion H2/HC, mnl/mol 5.8 3.5
Presion reasctor, Kg/em2 14.5 3.5
Indice de octano reformado, RONC 10O 190
% vol reformado 75.7 ei.?
H2 producida, m3 H2/m3 189 272
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3. MODELOS MATEMATICOS. . - . Lol

"En el presents trebajo £ decidiao utilizar ! modelo de Smith
{48) tomsndo en cecnsiderscion, - lsisimplicidad de aste modelo en lo
-refarente a ls.-identifiecreion de los compenentes (por medio del
sralisis POHA, gque e¢5 el ernallisis. que rutinariamente se realiza en
- PEMEXY y & su buerna mproximacicn en la prediccion del comportamients
de las unidades industriales con cataljzador Ptln1203 gue se& ha
rep:rtadn en 1a Yiterziura- de’ e:pe:izlidad.

3.1. MODELG cimETICH:

3.1.1, DESARROLLGC DEL MODELD SMITH.
. ) ,

El modelo consfdera fgue €n &1 proceso de RC pourren Sesicamente
ruatro réacciones:

Naftenos Aromaticos + 3H2
Farefinags —=MNettenos + H2
Hidrodesintegracion de naftencs
Hidrodesinteoraction de parafines

Ademas, idealiza la carga a RC en tres componentes cuyes
propiedades promedio representsan a ceda upa de las clases de
hidrocarburos que forman la natta a reformar, para estp asume gue las
tres clases de hidrocarbures tienen €l mismo numero de atomos de
carbon en su woleguls, 19 gque g razenable s=! observamos que las
reiccliones ogurren ccn und secuencla de un tipo similar a la
siguiente

Heptano —=Matilciclohexand —=Tolueno
Cetano—-=Dinetilcicloherxang —=Xileno

Hay alsuna desproporcion causzda por las reacciones de
hidrodesintegracion pero esto solo e5 spreciable en las fraceiocnes mas
ligzeras, Splo peguehnas cantidades de CaHs son producidas por
cotpuestos de la carce cuye composicion sca de CP7Hx a CiEHn (45).

£1 numero d4& EtomDs e cerbon proumedio (frecusntementie 5 un
nemerc fracclioneric) para 122 molecules de la mezcle se chbitlene caomo
une funcion de 13 mzsp moleculzr promedioc de 1a carga y lo define de
1a manersa sigulente:

MHel iHmal cargos) ~2Xp+oXe)d (1]

donde; .

Hmol cergasMasa moleculzr de 1a carga
Ap=Frac. mzsl de las parafinas en la carge
¥a=Frsc., mol de los aromaticos en la targda
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Para un :a:n gencra),
rea:torns son (47)'

t&nlétllv+BECIdu D*zd2 Ith-D'IrtéfBr(rdclﬁrl] mpraiEn gy T

{1! :' 2y (3) f;;:” n-. 14y - f“_tS! tﬁ) o
9T13t+uaT/éz KzéZTIaLZ Krlr:ﬁlﬂrtraTlér)J=qclde+qn/dtp 'erS)
t?). IE) - l9)_d“_“ : tiﬂ) '_ . (11) 12y o
dunﬁo.-. _- o
Vevoluman del reactor.
nemoles
tatiempo

Gugasto volumetrico

Caconcentrecion

D'z y D'rucoeiicientes de disperaion
Zujongitud de) reactor '
repadio del reactor

rtavelocidead de reaccion

r*=zadicion

Tetemparatura

veyeloeided

Hz y Krecpef, de dispersion de calor
qestalor generada per la reeccicon
qarcalor que se trenstiere
d*=densidad

Cpecalor especifico

_Podemcs &firmar que industrialmente lcs reactores de RC me
compeortan kdisbaticamente [[12)=81, no existe un 3radiente de
temperature nl de concentracion en €1 sentido perpendicuilar 21 flujo
[tigme@y {4i=8), la dispersiocn axial tanto de masa como de enersia es
despresisble [{(P)=0)] (2)=31, no hay generacion por adicion {(5)=0T vy

‘cuando s estabiliza la operacion existe un regimen estacionario
[(L)y=3; (7)=2]

Por 1o gue las ecusciones de continuided y energia se reducen a:

40C/dver” 43
udT/dZ=qc/d Cp 3

Sabemss que el Sasto y la velocidasd son cocnstantes y que para una
gplicacion practica es preferible trabeiar zaon #1 espacic-velocidad,
entaonces las ecuaciones guedan de Jla siguiente manera ¥y gue son de las
que p&rte Smith,

i%i FrdVr=p? (&)
dT/78Vr=fh¥rj S LCpt +CpFGR/FHE) 2}
donde!?

XioFrac. mol de i
j=Renaccion
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VraReciproco del espacio-velocidad

LH=Crlor de reeccion

Cp*=Calor especifico de la carcs lig.
Cp=Calor especifico del gas a reclirculacion
FGR=Flujp del Ge&s de recirculacion

FMC=Flujo molar de 13 carga ligquids.

Smith obtiene lze siguientes expresiones de velocidad
-lpseudohomogencss) pars las reeccliones de su modelno:

Deshidrozenzscion de naftenos

—rNAE-dXNAZdVr=liHAE PN EKNA-p AXRHERT / pH 1/ KNA ey

Ciclizecion de parafines
—rNPE—dNHP/ dVr =k NPEpINEPHEX THNP -pP / [ pHEDH2) 1 /KNP - ié_') :

Desintegracion de nattenicos _._ -
=rCH=~dXCN/ dVr=LCN¥PN/FR SRR tlﬁlkr

Desintesracion de parsfings )
~rCPRe-d)CP/dVr=kCPE PP /P NTTTH

donde!
NAcHat+tenicos a sromaticos
HFelattenicos a parafinas
CH=taftenicos gue se¢ desintegran
CF=Parafinas que e degintegran
pzPresicn parcial
FR=Presion total del sistema
kolonztante de velocided
K=Constante de eguilibrio

Las calores de reaccion ¥y las expresiones de las constantes de
equilibrio ¥ de velocidsd fueron determinadeos a partir de datos

obtenidos sobre un cetalizedor Sinclajir-Esker nuevo ¥y monometslico
[IFEtsA1ZOZY,

KMA=exp (44, 15-348@45/T) &n atm
kHa=erxptZ3.21-34752/T) en lbmaol/hr-lbcat-atm
LH=20500 Btullbmo) dg H2 liberado

HKiF=exp (SBEE/T-7.1Z) en 1/&tm
IINFeexpt35,78~-59400/7T) &n lbwmol/hr-lbcat-atm2
LH=-12560 Btu/lbmol de HZ liberado

PoHN=exp {42.F7-462308/T) &n lbmol/hr-1becat
LH=~222¢0 Btu/lbmel de HZ libersdo

HCFeexp (42.F7-£2306/7) en lbmol/hr-ikcat
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LH=-24388 Btu/lbmol de H2 liberado

Para el casp de las reacciones de hidrodesintegraclon los datos
experimentales demostraron que el metano, etano, propano, butanoc ¥
pentanco eran producidos en cantidades molares aproximadamente iguales,
por lo Que las reseciones g€ podrian escribir esteguiometricamente de
la siguiente manera:

CEnHIZNn+2) + (n=2)1H2/3 nC1 /1% + nCZ2/13 + nC3715 + nCarsls + nCs5/15
CnH2n + nNH2/3—=nCl1/15 + NnCZ2/1L5 + nC3/15 + nC4/s15 + nCS5/1S
Por lo que el balance global de enzergia queda asi:

dT/7dVr=[-3@05B0XS¥rNA+ 1702k rNP+Z2430T¥rCPXIn-31/3+ .00 e
22200%¥rCPENR/3]/ICa" +CpIFGR/FMC) ]

Se considero mas representativo trabajar con masa de catalizader
&n lugar del reciproco del espacip-velocidad, por 1o que o]l sistema de
ecudcicnes a resolver &5 21 slgulente:;

—dXNA/ dW= [ KNAXDNE (KNA-pAXPH2EES/ pN) JKNAT/FME Tk}
~dXNP/dWa kMPEPNERHE® (KNP~ P/ ( gNEpH2) FKNP / FMC t14)
~dXCN/dW=l LEN#pN/PR] ZFHC 115)
~dXCP/dWalKCP£pP/PR]/FHE t18)

dT/dU=[-dXNA/dUFP1SDE+dXNP /dURIPRAC+INCP/ dWAZ430PHFIN-3I /34 . .uas
dXCN/dWEZ220C%¥{n/2) 1/ LCp* +Cp¥(FGR/FMC Y] S0

La svaluacion del 70 del gproducto se calcula con la ayuda de una
grafica que sparece en el articulo de Smith (45) ¥ que relaciona el
%“mol de nafienicos en la carga con &1 I0 del producto en funcion del
%vol de los sromaticos que existe e€n el reformada

32.1.2. SOLUCTON DEL MODELO SHMITH.

Para resolver el sisctema de ecuvaciones diferenciales prdinarias
g utilizo 21 metodo de Runge-Kutta de 4o orden [44), sste metodo se
eligio por la naturaleza del sistema, eEu reducido margen de error ¥y su
simplicidad. El1 tamafio de pasa fue elegido por prueba y error, se towo
como base un tamafio de paso para cada reactor €1 cual se fue
sumentando o disminuyenda hasta observar qQue al cambiar su dimensicn
no afectzba los resultados del calcula, al final se pbservo Que si el
percentaje del cstalizador en &] reactor era hasta un ZP% (caso
aeneral para primer resctor y alcunos casos para &1 segundo)
considerar 28 intérvalos era 1o ideal, ®i el porcentaje variaba entre
un 2080 ¥ un 3IS% (lreactores 2 o 3} 25, y sl £l reactor tenla mas del 3EN
del catalizador total (ultimo reactor) 3@ intervalos eran suficientes.



En ta’ ele::inn de! tsmana dt plsn tambien ‘s tomo en cnnaiderlcxnn'la'”
_naturatn e’ dp ias rea:ciones que u:urren en :ada ren:tnr.

. & El di:grrm - og!cu ﬁ!m;llli:ado del prngrama util!zadn parl:_
-gasarrullar ol mndela ‘de Smith me - pu:de ver an la figura ‘56.

_3,1;3.:EvgguAcxun ﬁEL MODELD CINETICO DE SHITH_'

“73.3.2.,1. EVALUACION COH CATALIZADOR MOMOMETALICO

2 Pars realizar una primersa evaluacion del modelo de Smith, -se
tomarcon como bate los resultpdos gue €] obtiene con su models, adenas
‘se hizo la comparacion con una unidsed industrial cuyas condiciones de
cperacion, carscteristicas de la cerga, propiedasdes de productos vy
rendimlentos aparecen en el mismo articulo, esta unidad operabe con un
catal{zador monometalico.

Lag carsctericsticas de !a carga, de la unidad y las condiciones
de operacion se observan &n e tebla 15,

Los reegultados comparativos ce pueden ver en la tabla 1&, De
donde podemos conclulr gque!

1Y El1 modelop pridice con bastente exattitud la compesirion de l1a
mezcla resultante, la desprcporclion de Ia que habla Smith por el hecho
de caonsiderar !m mezclax con hidrocarburos con €1 miewo numero de
cartones &n la molecula Se puede obszerver en 1ns resultados del Nvol
de loe pentanos en el reformado,

2} La diferencis mags apreciable en los resultados &5 en lo
refererte 2 1a caicda de temperztura en €1 sistema. En 1 caso de la
unidsd industrial ls diferencla estriba en que los detos fuaron
tomados cuendo ya existia desactivacion an el cetalizador y por esD la
temperatura de entraca tamklen es mas elevade, ademas no hey que
olvidar gue lps resctores industrikles no son egtrictamenta
adiabatices.

2) En 2! caso de 1os resultados publicados por Smith y los
cbtenidoz en el presente trabsjo la diferepncia es de 13 pC, se observa
tziwhien que estss existen en tres de los cuatro reectores, 1a poeible
ouplicacion a esto es la diferencia en 1a evaluacian de les Cp's de
las mezclas que se introducen &l reacter, Smith no hace ninguna
mencion sobre ello, En &) presente tribsjo la evaluacion del Cp de la
nattes en estado saseosd E& rezlizo con la ayuder de las correlicicnes
que existen en 1a literstura (1,17}, en l&s cueles s¢ considera la
naturaleza quimica de¢) hidrocarbur>, la presion de pperacion ¥ la
terperatura del sistews; para el Cp del ges de recirculacien la
evatuacion se hizo en do2F partes) pare ] caso de jos hidrozarburps Ee
procedis de manera similar 21 calculo del Cp de 1a nafta, &1 H2 fue
congidernda cono sas ideal y &) Cp promeédio de esta mezcla {ue
obtenids utilizendo la expresicn Cplgrami= EXiCpi.

A pacar do esttag diferencics Se considera gue el modelo Smith es
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o T Tap1a 18

Propiedades de la carga S
" Composicion, %moil : o
: Paratinas Co3.g

Olefinas : ‘g.8
Hafttenicos 58.3
Araomnaticos 18.7
Gravedad especitics Cr.7e16
Hase mcleczular 11a.2 S
T TFE ASTHM, ol R §-) - -
Carscteristicas de i1a unidad .
Catalizador Pt/A)Z03
Feco de catalizador, 1bs P76a
Nr de resctores 4
Distribucion de catalizador, %pesoc
Reactor 1 1z,12
Reactor 2 12,12
Reactor 3 35,33
Reactor 4 42.43
Condiciones de operacion
WHSV 1b carge/lb cat-hr 2.75
Precion, Ka/cm2 1.3
Relscion molar HZ/HC (108%) 5.7
»mol HZ en recirculacion 85.3
Mmol de la recirculscion 6.3
Temperatura, oC Varjable
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- Fesultados por reactonr

Rezctor Nr

WHSV del reactor
Temperatura de sntrada, of
Temperatura de salida, oC
Caida de temperatura .
Farafinas en producto, %“mol
Naftenicas en products, %nol
Aromaticos en producto, Rnol

Reactor Nr

WHEV del reactor
Temgeratura de entredsa, ol
Tevoeratura de salidas, =C
Caida de temperstura
Perafinas en producio, %mol
Haftenicos en producto, 4%Ymol
Aromaticos en productio, umol

Reactor Nr

WHEY d&l] rezctor
Temperatura de entrada, of
Temperatura de salida, o€
Calda de temparsturs
Paraftinas en producto, %mol
Meétenicos en producto, %“mol
Arocmaticos en producto, umol

Resctor Mr

WHSY del réeactor
Temperatura de entrads, oC
Temperatura de salide; oC
Cajida de temperatura
FParafinae €n producto, %mol
Heftenicos en producte, %=mol
Arpmaticos en producto, %Umol

Regultzdos alobsles

Calida de& temperatura _

Cowmposicion producto, %mol
Farzfinas CS :
Parzfinas C&(+)
Naftenicos CS(+)
Aromaticog CS(+}

Produceion de HZ, m3/B}

Rend. en reformnado,; %vol

i0 del reformado, ROMNC

Tabla 16’

Modelo Smith . L Untdad

. Repoartada  Calculado ' Comercial -
. 1. RIS TS .
22,469 2B .EP
Ege . 5@&-
-
32,9
24.7
22.4
‘,2 .::
22,49
S8&
L¥-1:)
-q&
34.7
17,3,
48.8"°
e
'8, 25 N 218 8.2%
504 . 1. VRN 514
e a3’ sE0
-z8 -13% -25
4.5 39,5 -
5.8 Y] -
e, 7 59.9 -~
4 T A 4
4.48 L. &.48 &,48
s&s . S84 - 511
57 : . BgF sS4




lo suficientemente bueno pars ser aplicido,en_este“tipd'de unidades.
3.1.3.2. EVALUACION CON CATALIZADORES BIMETFLICGS.l

La segunda etapa de la @valuacion se reallizo cpn datos de las
refinerias de Salamance, Tula y Salina Cruz, lag cuales tienen
catalizadores PL-5n/A1202 v PL-Re/AlZ203, -las dos primeéras operan comc
_ proceeocg semiregenerativos la vltine &5 un proceso CLCR. Se tuvo '

cuidads en gue ios datcs elegides fueran de principio de ciclo de
operacion cen e} objeto de tener la mayor sctivided :nt&liti:a
posible, asg!i cemo lo :nnsidera €] modelo Swith.

Tebla 17

Ref, de Salsmenca . )
Catalizedor Pt-Sn - pt-snm. - : PL-Sn
Faso de catalizador, lbs F7eE3 . o PB188 o LFE16G .
MHr de resctores B . I —— a

Dist, de)l cptalizador, %pes0
Reactor
Reactor 2
Feactor 3
Reeactor 4
Condiciones de operzcion
«~ Presion, Ks/cm2
Relaclion nolar HZ/HC
Temperatura, oC
Fropiedades de IB £arga
Filujo, Ble/d
Gravecsd especifica
Masa molezular, gsrimol
Comgosicion, %vol
Paratines
Neftenicos
Aromaticos
Gas de regirculacion
Fureza, “mol H2 .
Mesa molecular, gr/mol

Resultados globales

Cajda <o temperatura, oC i

Composicion producto, %vol
FParafinss CS5(+)
Hattenicos CS 4]
Arcmaticos CStL+)

Froduccion de H2, m3/B1

Rend. &#n reformade, %Hvol

10 del refarmado, RONC




i eble i3

Retinerla de Tula

Cegtelizador ’ s
Pesa del catzlizedor, lbs
Nr de rekctores :
Dist. de! catalizador, %peso
Fesctor 1 B L
Faactcr 2
Reactor 3 . o B
Condtclones de operscion (17
Pregion en Kgo/cm2 T T
Relacion malar H2/HC
Temperatura, oC .
Fropjedades de la carga
Flujo, Bls/d
Grivedad especifica - .
Hesa molecular, gr/mol’
Cemposicion, %vel -
Paretinas

et

Naftenlces Gl 29
Aromaticos . Y2
Gas <¢e recirculacinon LT
Purezz, %“mol H2 : -2
Masa molecujar, gr/nol : - TR &l
Resultados 3lobales Co : Smithcs[Reai - .Gmith .- Real
Caida de temperaltura, ol 73 SF&, 0?8 0 7%
Compesicion proaducto, %Hvol : S - - T
Peratines CS(+} ED. & 51 : a3. 1 52
Mattenfcos CS(+) 1.1 .1 1.1 -]
Aromaticpos CS{+) 8.5 LT 8.7 43
Fraoduccion de HZ, m3/B1 1,7 - : 19.2 -
Rend. en reformado; %vol 9,7 £58.% B7.8 28,1
10 reforwzdo, ROMC =31 =1 82 °5

Los resuliados zue eparecen &n 1as tzblas 17 y 1B nos indican
claramente gque sxiste una oran difterencia entre los resultados reales
¥ lo predicho ton e! wod&la. A una miema temperatura s¢ cobserva gue el
10 dg sctano del producto; &) rendimients en HZ ¥ el % de sromaticos
&n €1 retcrmado son sensiklemente mayeres para el catalizador
bimetallcs en un proceso semirssenarativo, Se readlizeron ctres
zorrides a diferentes zctividades del)l catelizador y se obeeérvo Jue la
Ltandencia general €2 conservo & incluso se gcentuo cuando Ta
deszctivecion era nmucha mayor,

For tal motivo se debe concluir Que el modelo de Smith en version
ariginal no puede eplicarse a cetslfizsdores bimetalicos en los
procesos semiresenerativos ni &n los CCR {ver tabla 17), por lpo tanto
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dicho modelo no es de utlllidad para alcanzar &1 objetivo prin:ipa! del .
presente trabajq.

‘Vale la perna comeniar ‘que en el caso de los procesos :
semiregenerativos &)1 porcentaje de parsfinas cbtenlds es menor 21
predicho con el modelo de Smith, mientrzs gue &n ¢l caso de las‘
procesus CCR se observa lo contrario.

Tabla 19

-Refinerla de¢ Talina Cruz :
Catalizador Pt- Sn : Pt Sn N
Peso de catalizsdor, Iibs 7760 . 1 i
Nr de reacteores . 4 q
Dist, del cetalizsdor, %oeso - _
Reactor 13 13 ' 1o
Reactor 2 is 15
Reactor 3 25 . . jot=3
Reactor & 5@ 7<)
Condiciones de operacicn
Prealon an Kglem2 1.5 11,5
Relacian molsr HZ/HC 3.5 3.5
Températura, ol 525 So5
Propisdades de la carga :
Flujo Bls/d 20882 283506
Gravedad qepecifica « 735 £ 734
Masa molecular, gr/mol 128 . 11%
Cocmposicion, %vol . . -
Paratinss -T-7%-} 7
Maftenlces 22.2 24
Arponatfcos 11,2 11
Gas de recirculecicn
Pureza, umol 849 84
Hasa meleculesr, gr/mol- & &
Regultpdos globales Smith Real Bmith Real
Cajda de temperatura 4z 153 26 158
Composicion producto, %vol
Parafines CS(+) 42.% 48 43,8 1c)
Naftenicos CSi+} g.6 B.% ag.s 8.2
Arpomaticoe CS(+) 6.5 Si.1 55.5 4%.3
Produccion de H2, m3/B1 2.75 24.15 8.3 z0.%
Rend. en reformado, %vol £&. 4 5.8 &5. 0 85.0
I0 reformadso, RONC 4 - 4 2 (<}
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/3.2, rmopeLo 'g'snms_-r;co'.'-'

Lns nndel:s estadisti:os san e! resul'zdu -del enrique:imiento de
‘un medels cinetico conlaos’ resultadns cbtenidos en plantas piloto y en
unidades comerclales del: proceso, estos modelos son-mucho mas
" aplicabkles a-las. nE:a:ldades de las refinerias, ya que con ellcs se -
pueden sncontrar las m&jpras . meg rentsbles condiclones de oparacion .
- partiendo de un:humero reducido de datos de las condicipnes de
”'uperaciun, :arn:teristlcns de ln planta Yy pr:piedsdes de la carga,

g ejeﬁpln tipi:n de la inrmn de unn ecuacion para l&a predic:lan
'dal fendim!entn del r&{crmadu C5(+} se puede wver a continuscion (5B):

Y=A¥lr1i£#(n)+€fla]}ﬂ+lp)*E*tdIfF{(wl+G+¢r ni+, L HKEin, pY+. .,
i §18}

donde?
AP, ¢, etc=Constentex
Y=Rend, de reformado
r=10 del productso
n=daftencs en la carga
a=Arcmatices en 1B C&rsa
pEPresion del reactor

Cme d=Destilacion ASTM

- ’ . w=Agdua en gSas de

recirculacion

Como se pueds cbesrvar,; &5te ecuacien &5 una suma de funcliones
directas de las propiedades de la carga, condicliones do operacion y .
relrzizcnes entre estas veriables. Las constantes son evaluadsas con los
dztop mas aprcpledosy, estas podrian ser medificadas por separado tan
caso necesarin) de acuerdo al origen del catalizador ¥y 2 1a unidad.

Una ventaja sdicipnal de Jos mpodelps estadisticos es su +facitidad
de usp ¥ aplicscion lo gue los ha hechd Que seanh preferides & nivel
industrial por una de lis compehiizs licencizdoras mes grande del
munde: UOP.

En &) presente2 irabajo se decidio utilizar el medelo estadistico
UDF como bases del modelo matematico global ya que la mayoria de los
catalizadores Que se utillizan en PENEX pertenecen a esta compafiia o
h&n sido utilizsdos cowd referencia por el IMP en la presentacion de
sus cetalizadores (25,38), ageéemas de gue este modelo reguiere solo del
analigis FONA y de la destilacicn ASTHM para caracterizar la carga al
reactar.

2.2.!. DESARRILLD DEL MODELO.

El modetlo matematico UOP no ha sido publicado en su totalidadi
Zlgunas seccicnes han sparecido en manumles de operacion de dicha
compania {37), en seminarics ¥ cursos! incluso una interpretacion de
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dicho modelo para unidades ET? aparecia en la literatura tecni:a
nacifonal (4?1. : . A

En base a este material ¥ oa- lns datns de las retinerias de PEMEY
te busco desarrallar este models para les unidades d& RC gue produzen
sacsolina de alto octano, sin impnrtar ‘Que operen. comno instalacicnes
cemirecenerativas o CCR.

Infcialnente se buseo obtener una expresion matematica que nos
reproduzca el comportamiento del catalizador nueve © recien regenerado
a =lertas rondicicnes de operacion constantes y en funcion del Ltipo de
cercs 2 tratar, para posteriormente, realizar lce ajustes en la
exprasicn levaluar conetantes de la ecuacion general) en funcion de la
temparatura de cperacicn, tiempo de residencla, presion de operacicn ¥
tipo de catalizzdor. Con esto ee obtiens una ecuacion que nes permite
determinzr el I0 slcanzsdo bejo clertas condiciones de operaclon con
1a alimentsirisn d@ una carga dada o &l calculo de la temperatura
necesaria pera aslcanzsr un octana previsto.

Pazra realizar la primera fs8e del calculo se tomaron cowmo bage
los resultados publicados por la ULGP pera cotallzadares frescos del
tips PL/AIZ203 v PL-Sn/A3Z03, en donde =& relacicna =1 indice de actano
dal reformnedo en funcion de la temperstura de opsracion con el
zontenido de arcmatices ¥ nafttenos en la carga (37}, para el casd del
catziizsdar monometalico 1os datce estaben referidos a una prezion de
28 Ks/em2 man., niveles estandar de cloro {E,F~1,.L% pest) y con una
targa entre 1GE-1£5 oC al S6% del volumen cdeastiladal los datos
reteridos al catalizzdor tan estano eran para una presion de 9 Kgrsem2,
ccn un porcients de cloro sobre el catalizadar entre 1.8 y 1.1% ¥y cen
los mismos limites de destitascicn al SOG%. En &) caso del catalizador
marcnetslico el +tebricante propercicna foctores de correccion para
Poder extrapolar estos resvltados & cataslizadores bimetalicos
Pt-Sn/A1203 y FL-Ra/AlZ03,

Trabajando los resultados de la UOP para un indice de octano dsedao
5@ pudo cbservar que la relacion entre la temperatura necesaria para
2lcanzerlo ¥ la tomposicion de la carsa (referida ests por su
porcentaje volumen 2e perafinas, neftenicos vy aromaticos) es una linea
recta de pendiente negativa del tipo siguiente:

T (Rf)=-0, SPCEXIN+3,5A)+453.18 FPL/ALZ2R3 1

T (aCl=-0, AG33F* {N+5. SAY+477. 75 Pt=-Sn/A1213 120)

La relacion sntre los I0 del producto ¥ 1a temperztura reguerida
esg cemiloseritmica, misntrazs Que ¢l I0 con la composicion es una
constante, lo que nos lleva a ecusciones del tipo:

Ta-@.,42@58% (N+3.TA) +549, 14S+10%¥ (D, B1475%10+3. 3832} (21}

pere citzlizsdor moncuetalico y otra de forma similar para &l
catalizadar FL-Sn/A1203,
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El espacio-velocidad (reciproco del tiempo de residencia) en 21l
proceso de RC tiene un gran efecto scbre Ja calidsd del producto,
m!entras'mas alto sea menor sera la calidad del producte y viceverga, :
‘peEr lo que su evaluaclion €8 indispensable para una correcta simulacien_
de)l procaso. Para tomar en consideracion las variacjones en la
‘centidad de maenlina hidrotratada de bajo octano que entra:a los .
reactores s@ tomaron los datos publicados por la UOP (37) y se cbhiuvo .
aue el laogsritmo del espacis-velocidad (como liguido) actus sobre la
tempaeratura rejuerida linealmente, 10 gue permitio obtensr una
expresion de temperatura necesaria para slcanzar un indice de octanc
dado en funcion del tiempe de contactp ¥y la comporzicion de la carga:
para cada catslizador, a una presion dada. La expregion obtenida para
un cetalizador PL-Sn es 1a sisuienter :

Teq3F, 1480, AO0LEX(H+3, BA) +FLHSV+1G¥¥{0.81479%T0+8, 3632) (23

dende! .
FLH3VUS{Log (LHSW1+44.1317E-4} /6. 0583247 T I23)

De scuerdo a2 los datos publicados por la compafla Engelhard (55)
en 1982, existe ura relacion lineal &ntre la presion pramedio de los
reactorés v la temperatura necessria para alcanzar un. indice de cctanc
dado, en bhase A es5tp s# Implemento en el modelo estadistico una
subrutina Que corrige la temperaturs calculada en funcion de la
presion de spzrazion.

Pa2ra probar @ésta subrutineg, inicialmente se alimentaron los datos
proeporcionedos por la UOP ¥ por la Engelhard en log trabajos antes
mencicnadcE, el error &s de O.455%,

Fara el calculo del rendimlento CS{+), hidrogeno y productos
gpEE0sSI8 s tomaron como beee las correlaciones presentadas en el
primer seminario de Reformacion Catalitica (57). En el caso dsl
procedimianto para &l calculeo del rendimiento de refpormado ee hicleron
algunes mpdificaciones con el cbjeto de eliminar la evaluacion de las
censtantes que involucran la composicion de la carga a iraves de un
calculs de pruebta y errpori lo gue se hizo fue correlacicnar los
valores de l&as constantes con la composicion de la alimenticion,
pbtegnienda eceaciones matematicas medlante las cuzles s lozra la
evaluacicn directa de diches constantes sin que se cbserve una
modiflcacion sensible del resultado, las expresianes obtenidas scn del
tipo siguiente!

FC1=24.0S107+8 4264754 (N4 2A) -2. 134PBEE -2 {N+2A) X¥2 243

Todo lo publicada en este seminario se referta a ics
cstalizadores FPL-Sn/A1Z03 por 1o que para realizar e} calculo para
catallizgdores Ft-Re fue necesario buscar datss publicados para este
tipo de catalizadores, &n &#llos =e pudo obeervar gue tanto UOP (21
camo IMP (38,25) y Exxen (13) repartan rendimicntos cuperiores de
reformado ton getalizadores Pt-Re, cuyz magnitud veria con li&s
condicicnes de ofgerscion. Con syuda de metodos estadisticos (51) ee
cktuvieron expresiones ceplces; &n principio, de calcular los
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rendimlentox de re*drﬁi&bﬁ:an cstalizadores Pt-Re. Vale 1a rENA
méncionar gue zunque los datos de lag compahias citades muestran
d!%erencias, estan eran minlmas Y &n algunns casos manipuladas.

S Un prncesn siwil.r de cal:ulo fus seguido para el caso del
rendim!entn en H2 para los t{ipos-de catalizadores utilizados, solo gque
en este caso practicamente no se observo gqua hubleran diferenclas
clarags en:la praduccinn de H2 con respecto a la naturaleza del

:ﬁtall-adnr pur ln que “lac EUBPUtina orlginal no sufrio modificacion
alguna. - : .

Al igual.que en é! :asn'del mndelo cinetico de Smith el presente
modela matemstico tiene la ventaja que pBra su Uso no son necesarios
un:gran numero de datos. 'La caracterizacion de la naita e logra a
traves de un aralisi{s PONA {%val), de la aravedad especifica y la
curva de destilacion ASTM. Los resultados que arroja son menss
explicitas pero s !o suficlente para evaluar la cperacion ¥y el
catalizpdor de@ una unided comercial.

La: écua:icnes $inales obtentdas son las siguientes:

CSI*)=FC1*FC’*(RDNC ECY+FCS% (RONC-E@) £¥24 { N1+ 2¥RONCI ¥ (FETME
e e =l2ELEFTHIBIFIRLIFRLIAFXNE+FRNE] {25)

donde!

FX1mXP+RONCEIXAX (THEXT /P -228) X¥24 X5

- FX2=([(ROMC¥XNS+XP 1% (N+ZA)

CPXE= (2] 12.47-P1¥[-0.74124+(-1,.6Z27E-4¥R0ONC+Lpg{1.846&)1 )., ..

enss FROMC¥(-0,426323%({0,F63F) ¥¥(H+2A)

FC1,FE2,FC3 constantes gue dependen del POMNA de la carga.
RONC es el 10 del products sfn agregar TEP.
THE temperatura al 58% wvol de deetllacion ASTH.
H1,¥2,....%% constantes Que dependen del IQ del producto
P presion promédio de operacion en los reactores.
A %vol de srowaticas en la carga.
N %ivol de nattenicos en 1a carga.

LogCSRe (+1=5, 37200T42E-2¥CS(+)1+1,47734255 (28]

gande:
CSRe(+) es rendimiento en sasolina reformada con FiL-Re

H2={182,937S-4, PESILACAEP+0, BIP7EISEPEFFHZI R (2, 22223 .., )
vae =R ITEERAFN4 L, 1I11ITE-SHENEX2) +FH1I+4FH24FH3 (271

dande! .

FHIBiG ATSELHA-0 PRFLGIOTETINE+1 . PRAS 1 £BZE-2XTHE

FHZ=7, 542376 B, Fl&71S1 ¥P+4, S27B2E~ S¥PEEZ+H-8. 2Z33E~ SN2

FHQ“I-147 SP3245, SOFEVEP -0, QEF7ISXFEF2I K (&7 LH6EY ...,
ervare 1 ABPES¥ROMC-C,P345SVPE-Z¥RONCHE2) - L.
cesen E1T2.E374124,87LFRONC-D, 67FSERONCEER
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3,2.2.. EVALUACIQN DEL MODELD

Para realizar una primera evaluacion del modelo matematico se
tomarcn comp base dos estudios! uno del Instituto Mexicano del
Petroleo (52) y el segundo de la Engelhard (S8). El primerpo es un
estudio comparativo entre ¢1 catalizador Pt-Re/Al203 del INP y el
Pt-Sn/A1203 de la UOP, ambds catalizadores con actjividad virgen. El
segundo &5 un reporte de resultados de una simulacion realizada por
Engelhard {no precisa comp se realizo dicha simulacien) Fara las
unidades de RC de PEMEX, tonsiderando que trabajan con catalizador
Pt-Ra/A1203,

En &) primer caso se tomo comp base de galculo la Retineria de
Salina Cruz, Qax., y !os calculos se realizaron para determ{nar
rendimientos a cuatro diferentes Indices de octano del reformado. Las
propiededes de la carsa y las condiciones de operacion se pueden ver
en la tebla 29,

Tabla 20

Refineria de Salina Crurz Oax.

Fropiedades de& la carga
Composicion, %vol

Parafinas 72

Naftenicos 18

Aromaticos 12
Gravedad especifica, - « 737
Pestilacion ASTH, oC

TIE 22

TSO= 128

TFE 1872
Indice de octanco 44

Condiciones de operacion

Capacidad, Bls/d 20060
Prasion, Kg/cm2 11
Relacion molar HZ2/HC &.5
LHSV, Hr-21 1.8

Ltog resultsdos se pusden ver @an la tabla 21. En ellos podemos
canstatar que la aproximacion tanto para el repndimiento de reformado
como para la produccion de H2 es hastante buena, la desviacion mayor
existe en lo referente al H2Z2 cen cperscion a alta severidad ¥y en
especial para @1 catalizador Pi-Re/A1203, pero consideramps gue aun
as§ la aproximscion es aceptable.
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3fabin 21
Resultados . : - S R ‘.: S
ID=BE e IOEQG'

Pt-Res/Al203 . B 'V"Experimen Calculsdo : :xperimen Cnlculadn
Rend. reformado, %vol. .~ "BEI8@ - - 88,17 0 o084,58- . o 85, L
Prod. H2, m3/8) . . 22,g8 21,060 . 28.79. 24, 14

e _'f S Sl IQEBS o L e ‘10=98

C T .__'-Experimen Cal:ulada;“Expcrimen Caiculadn
" Rend.. refnrmadﬂ,ﬁ%anJ; .88, 50 RS Y
Frod. "HZ, mafsl CoLn 3-25.25 ;;_';2?.5

- R IO‘BE
Pt SnIAlzﬂs S HENI Expertnen calcutado Exper!men ‘Calculado
cRepda s re+nrmada,“xvo1_ . B2.43. 5 872,18 .. 83, 84,38
Prod. HZ, m3/31 59,97 21,86 2484 24,14
e L : 10295 . : . 10=58
oL T : Experimen Calcdlada’ Experimen -Calculads
Fend.. refarmado, %vol Z9.708 83, 3% . 76,63 - 72.97
“Prods H2, m34¢B1 - - 23.37 . 27,54 : 31,57 29.75

MNota: : o
Experimen = pbtenidos peor IMP en planta pllota.
Calculade = chtenides con el modelo estadistico.

La comparacicn con 1o reportado por Engelhard Ee puede ver &n la
tabla 22, se tomsron l1as unidedas de Salamanca (Reformadora II), Tula
y Cadereyta Que son trss de las rcinco plantas que en un futuro podrian
ocperar con regenerz2cion cantinua, La refineria de Salina Cruz aungue
aparegc® eh &l estudio tiene un error en 10 referente & la Carga; pues
esta unidad opera con 20080 Bls/d y no con 2828 como lo reporta la
compafiia americana,

Tambien &n este csso se¢ puede observer una muy buena apraximecion
con excepcion d@l calculp para la refineria de Tula a elta severidad
donde la desvisclion ¢s del orden del &%, perc tanto &n €} caso de
Szlameancs coma &n el de Cadereyta &) error fue bajo, esto esl 1.Z% ¥y
3.132% respectivamente,

Finalmente se tomaron los deatos con tue se realizo ta ultinma
evaluaciaon del modelo Zmith: datos reales de operacicn tanto de la
retineria de Selina Sruz como de l2 de Tula y Seleamanca, las
condiciones de operezicn y los resultades se pueden apreciar en la
teble 23

En terminos genera!es se puede obgervar gue tambien en este caso
la apreximacion es btastante buena {mucho mejor gque la alcanzads con el
modelo Smith), lo gque nos permite concluir gue este modelo matematico
sera la herrazmienta psrh slcanzar los ohjetivos del trabajo.

Finzlmente e desarrocllo una grafice con £)] objeto de mostrar &1
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efecto de la presencia del renfio ¥ del estano eh el gatalizador de RC
‘en 1p referente a 1a temperatura hecesaria para alcanzar un

EFeta grafica fue elaborada con e wodelo
estadistico desarrollado en el presente trabajo.

determlinado occtanaje.

‘Refineria
~ Caracterigticas de la
~ Compumicion, %vol .
Peratinas -’
Naftenicas
. Aromaticos
Destilecion ASTHM,
TIE
TSO%
TFE
Gravedad,

(14

esp.

Condicicnes de operaci
Presipn, K4/cmZ man
Relacion molar H2/HC

Resultados

Fend. reformado, Wvo
I0 reformade, RGNC
Rend. HZ, %peso
Temperatura, ol
Rend. reformada, %vo
10 reformado, RONC
Rend. HZ2, %peso
Temperatura, of
Rend. reformadn, %veo
I0 reformado, RONC
Rend. H2, %peso
Tempaeratura, ol
Mota:

o Cldernyta
carga .

{:.7: e
17,8
Lizee

a1
112

~194

 B.735

an . .
16,5
é.7
Real
74,2
7S
1.2
4454

Calc.,
1 FE. 4
75
2.85
347

1 84.%
=371
1.Z8
LY-1-1

E?.9
85

1.5
468

1 79.1%9
cS
1.a%
456

79.3
7S

1.7
494

Salamanca

72. 6
16.8
18. 6

a5

T.lz2p

iva
g.7358 .

15.82
&.5
Calc.
ez, %
7S
.79
4]

real
§2.5
75
1.3
arg

B85.7
85
1.46
475

8s&.49
85
L1.60
478

7.3
14

1.8
a¥B

7E.B
]

1.7
Sgs

Tabla 22
Tula

5?-5:
27.8
13.2

.75
115
183
g.735

12.5
4.7

Real

53.4
73

1.2
Q&4

Cale.
92.&
?5
1.2
4543

88. 5
as

l.48
497

€7.3
as
1.50
49e

4.2
¥5

2.8
4g2

?8.9
¢5

1.8
ags

Calc = nbtenidos con 21 mpdelp estadistico desarrollado.
Report = ghtenido por Engelhard par-simulacion.
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Rei{neria qe'Salsmaﬁ:i

Propledades de.la carsa

Composition, %vol

Parsafinas
_-Maftenices

i Aromaticos '

Destilacion ASTH, oC

: THO%

Gravedad aespecitica
. . -

Condlciones de operascion
Carga, Blu/d
Fresion, Kg/cn2 men
Relacion mplar H2/HC
Temperatura, ofC
Val., de raactores, m3

Resultados
R#nd, reformado, %vol
Frod. de H2, m3/B1
I0 reformado, RONC

Reflineria de Salina Cru:z

Fropiedades de la carsa

Compesicion, %vol
FParefinas
Hettenlcos
Aromatices

Destilacion ASTHM, oL
TSoN
TFE

Gravedad especifica

Ccrdiciones de opesraclion
Carga, Bla/d
Presion; K3/cmZ man
Relacion molar HZ/HC
Tenrperatura, pC
Vvol. de rescteres, m3
Fesultzdos
Frad., reformado, %Uvol
Prsd. de HZ, mZ/El
30 refarmedo, RONC

57.7

Real ‘Cale

B8%.5 BE.9
29.26 25.4
a3 g% -

b&. 6.
22.2
11.2

i29
1z8
B.725

ezl Cals
6.8 24.4
24,15 Z2&.2
74 ?4
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- 23.&5

- Tabla 23

7.7

Cale. -
84.4 34.8
23.70
B8 =14

PN
2
1.0

124
184
B.724

prdciofalag
11.3
3.5
=S£S
£2,4
Real Calc
e5.0 £4.7
2. 5. 22.4
L) g

continud cuoes.



Reffneria de Tula

Propiedades de 1a carga
. Cemposicion, %vel
Parafinas :
Naftenicts
Aromaticog
- Destilacion ASTM, ol

TS0%
- TFE
Cravadad ¢specifica PR - T
Condicianss de cperacion o s
Carga, Tls/sd 22415 . L0 25427,
Presion, Kg/cm? man S 1 - 18-
Relacion molar HZ/HC -9 B &. 3
Temperatura, oC . aza 475
- Vol de reactores, m3 " 
Resultados "Real Calc Real Calc
Frod. de reformado, %Swvol 8%.83 8é.1 .l 53.3
Frpd, de HZ2, m3/B1 ———— 24,2 ——— Z25.8
10 de reformado, RONC B% ¢o Ed<2 =
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Figura 31. Comparacion esquemstica del comportamiento de los diferentes
catalizadores de reformacion catalitica (RC).
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2.3, DESACTIVACION

La desactivacicon en los procesos de RC se debe principalmente a
1a 4ormacion de carbon sobre )la superticie del catalizador, aungue la
presencia de metales, compuestos de azufre, y de una inadecuada
relacion H20/C1, producen una desactivacion adicional, siendn el
deposito de metales un veneno permanente, el cual np se pusde retirar
ni siguiera con la regeneracion del catalizador. En algunos casns la

-eentaminacion de azufre y de cloro llega a producir camblos en el
catalizador que solo son reversibles si Be le regenera.

i consideramos que la temperatura minima con la cual se puede
#lcantar un octann determinade es aquella cuando se utiliza un
catalizsdor fresco, entonces, la diferencia entre dicha temperatura y
la temperatura real sera una foerma de medir la desactivacion de!l
catalizador] si se toma el indice de octano del reformado como bese,
1a diterencia entre el octant alcanzado con un catalizador fre=co
menos €1 octano real del reformado sera otra manera de medir la
desactivacion.

Una de las subrutinas del modelo matematico desarrollado en la
seccion precedente puede servir para determinar la temperatura
necesaria para alcanzar un tndice de octanc dado a clertas condiciones
de operacion copn catalizador fresco o para determinar la respuesta de
una temperaturs de trabajo en el cctanp del producto reformado sobre
@] catelizadaor #n este estado tde maxima actividad)., Por tal motivo,
puede ser utjlizada para determinar el gradp de desactivacicn del
catalizador. Vale la pena recordar que dicha subprutina fue
desarrallzda para tres catalizadores diferentes. El diagrama logico de
1a subrutina se puede ver en la figura 32,

Normalmente es la temperatura el parametiro gue un operador maneja
para alcanzar un reformado con cierto poctano. €5 la variable gue con
mayor exactitud y rapldez se puede controlar durante la aperacion por
ger una Mmediciocn directa. Tal es la razon por la que se prefirio
utilizar la desactivaclion como la diferencia de las temperaturas
{WALITD),

Para alcanzer el chjetivo del presente traksjo €3 necesario
conocer €l comportamiento, en lo gque a desactivacion se refiere, de
los catalizadores Pt-Re/AlZ203 ¥y PL~Sn/AlZ203. E1 primeroc e5 el
catalizador was comun para procescs semiregenerativos y los del tipe
Pt-Sn fpara unidades tipo CCR {aungue ce utiliza tambien en unidades
senlregenerativas). Por tal motivo se visitaron tres refinerias del
sistema FEMEX: Tula, que opera con catalizador de Pt-Re desde
grincipice de 1984) Salamanca, que opera cen catalizader PL-Sn en
forma semiresenerativa desde mediados de 1980 hasta +ines da 19321 y
Salina €ruz, &n donde opera la unica CCR del sistema, €] cataslizador
es de Pt-En, e fnicio su operacion en febrero de 1982, Les datcs de
interes ademas de las caracteristicas de la upidad fueron los
siguientes:
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Cond. 'de operaciont: -
- Presion.man, .
‘Relacion: nnlar H“IHC
Carga.. : R
Ton:eratura'~~77' :
Csre teristicas de Ia :arga.”
‘Indice. d&’ o:tann T
Paraf‘nas, %vol
~ Hattenlcos, Wvell:i
CAromaticos, %vol
~ Brevedrd especitfica -
oo Pestilacion ASTH D-=d
. : TMERR mOlecuike '
CsrsctlrisLI:-s de los- pruduct:n.
D indice de DRELBMO
Psr&‘ings, %vol
Naftenicos, %vol
Arowaticos, Wvol
Gravedsd eepecifica
S&nd, reformado
_ Production de HE
Bl'g caryaslb catalizsdor

ta 4recusncia con que se realizan loz analisis PONA de la carga ¥
del prcducto depende de@ cada centro de irakajo, pero por io SeEneresl ee
 heace una vezr por cemara, 22i que a intervelor de siste diss se sacaron
los datos Ze cperacicn necasarice, Cabe fisnciorsr gque este lapso no €8
;:nnde 6l considersnos que hay ciclee de operecian gque duran mas de un
REO.

En &} cese 3& la refinerie de Salamanca se tomarcn deatps desde &1
dia del arrzngue (junio de 1562 katta que concluyc el To cicio de
operscioni estos dator =@ tralatsron por corridas (perijodos entre dos
refeneraciones} ¥ 2 lae siete gua Se tenfan se Eliino uns, Y8 que
durante diche corridn e £0io was y nedio s corprobo que habia un
*bv-pzgs™ en loe resctores for la perdids de catalizsador lo que
produio &1 rompimiento 46l sollo cataliticol las seis corrides
recstentee =¢ Lrebsjaren con la subruitins cuyo disgramas loglico aperece
en la 4izvre P2 y e arefizeron 1os resultzdos de los analisis FONA de
1z carses ¥ del products reformedo #€i como la temperatura rezl de
oseracicon cond 28 obeerva 46 la figura EF hesta Ja 4igura 44, En lusar
de utilizer directamenta el tierps como veriable incepsndiente se
utiliro la relacion Els de carce/lh do catelizedor (Rls/1E) ya que
ecste parznetro €s €l que wass se uea en 185 reflnerias para referirse a
18 durzcion de un cicio ern las unidades de REC.

Er las araticasn de covposicion %osol contra Bls/ib se puede
pkeervar Ja veriecizn en !a celidad de la carse & reformer, siendo en
2lgunces cesos tpor 6jemplo la corrida tree) estas variszciones enormes,
le sue produce tanbien cenbioe en la calidad de! producte y,
logicamente, en la temperatura de operacicon sobre catalizador fresco.
Fi los dzioe del areliris de la composiclion son correctos, al
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Figura 33B, Analisis PONA del reformado cobtenido en el ciclo Ko 1 de la plan
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Figura 37A. Analisis PONA de la elimentecion a la planta de RC de la refine
. ria de Salamanca, durante el ciclo No 3 de operacion,
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Figuras 38, Comportamiento de la temperatura de operacion con respecto a la
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Figura 39A. Analisis PONA de le alimentscion 2 1la planta de RC de la refine
ria de Sal_amnca, durante el ciclo Ko 5 de operacion.
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Figura 35B Analisis PONA del reformado obtenido en el ciclo No 5 de la plan
ta de RC de la refineria de Salamanca.
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Figura 41A. Anelisis PONA de la alimentacion A la planta de RC de la refi-
neria de Salamanca, durante el ciclo No 6 de operecion.
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Figura 41B. Analisis PONA del reformado obtenido en el ciclo No 6 de la plan
ta de RC de la refineria de Salamanca,
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Figura 43A. Analisis PONA de la alimentecion a la planta de RC de la refi-
neria de Salamanca, durante el ciclo No 7 de cperacion.
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araficar la dessctivacion (WAITD) contra lps Bls/lb no se observan
cambios bruscos {picos) gue concuerden con los picos Que sparecen al
graticar el %vol de naftenos contra los Bls/ib (ver graficas de las
corridas 1 ¥y 7). En ] caso contrario, los picos en ambas graticas son
casi gemelos. Esta cbeservacion se tiene claramente eh las graficac de
la zcarrida 5, donde 1os picos que aparecen en la grafica del %vol de
nattencs a 15,8, 18.4&, 38.8 ¥y 5&.4 Bls/lb sparecen tambien en la
gratica de desactivamion (+igura 48), 10 gue nos indica que &1 PONA
del dia cerrespondiente @s srronec. :

El1 objetivo principal a esta altura del trabajo s el de
encontrar alguna forma de relacionar la desactivacion del proceso
industrial y tratar de estimar 1cs paravetros Que nes permitan modelar
dicha desactivacian. For lo tanto, como primer paso, se procedio a
sobreponer lss sraficas do decactivacion de cada una de las corrides
consideradas (ver +igura 511. La obtencsion de conclusignes a partir de
esta cobreposicion es di+icil, debido a gue l1a desactivacion esta
reterjida a Jas caracteristicas de la carga y a las condicianes de
operacion que &2 tuviesron durente esa cerrida, propiedades que varian
durante el transcureo del ciclo y en cada ciclo. Doende es mas patente
esta diferencis, es en lo referente al 10 global solicitacdo.

Por 1o anterior se hace nscesario realizar una estandarizacion de
lgs resultados obtenidos, no sole para este catalizzdor, sipo &n todos
log utilizados &n &1 presente trabajo.

La UCP ha publicado una serle de graticas {371 en donde relaclona
la veloeidad relativa de desactivacion con! a) la relacion molar
HZ/HC, b) con la compesicion de )Ja carga hidrotretada.gue entra a los
reactores, ©) con la temperatura Final de ebullicion de 1a
alimentacion, dl con el indice de octano del reformado producido y e)
con la gresicn promedip de 13 zona de reactiaon. Se sntiende por
velocidad relativa de desactivacion &l cociente entre 1a velocidad de
degactivacion a lés conditiznes de operacion ¥y la velocidad de
desactivacion a clertes condiciones dadag. Estas graficas fueron la
base para elaborar un programa de estandarizacion de los datos
cbitenlidos en la unidad #& RC de Salamanca, ProsSrama Que &2 puede
utilizar para realizar la estandarizacion de los datos pbtenidos en
cualquler centro de trabsjo. Como primer pacso S¢ busco la expresion
matematica de cada una de las griéficas ¥y se chtuvo gue en el casc de
la relacion H2/HC, e} 10 del producto y la temperatura finzl de
ebullicion de la carsa, tenian ecuaziones del tipos

Decactiv.relativasf 677220754+ 1352 {1, 203102414 -0. 24342192 (H2/HC) )
{28y
Mientres que la desactivercion relativa con respettino a los cambios
de presion de pperacion ¥y de la composicion pbedecen a relaciones 2&)
tipo:

Desactiv.relative=-0,8437279C7S+4+ 0¥ {3.27447587-1,24£17253¥l0gP) -
(2=

3-43



Beasicamente, pcdemos mfirmpr Que estos :!ncn'parametrns soan los.-
que mas frecuentemente se varianien los procesos industrisies de RC, .
por 1o que podenos considerar. qur, ‘en-eohjuento, nos! perniten,asegurar
_una bugna estandarizacion. 7 CE e : P

Pl

Las datos nas e “ue sz _an-Sdtraroﬂ +ueron lns siguienles.'

Indice de ::tnnn rlfnrnadu, RONC=93

{H+&), %vol T B -- -

YFE, ot . - _=1BZ

Fresion promed!n. HelenZ tman - =3§,.7 :
H2/HC, malsr o e

o Estos dptos +ueron tomados compo base principalmente porgue
aparecen comno referencia en algunss publicsciones de la UWOP y dei INMP.
Dicha informacion facilito &n mucho 1A prueba y correccion del
programa cuya disarena loglco s2 encuenirs €n l1a figurse 52 ¥, ademnas,
porgYe no se wstan fuera de 1 sena d¢ los condiciones de operacion
utilizedoas por Feilroleos Hexicenos,

toe resvlitcdos phlenides 2l procesar log dateos disponibles se
pusdan ver en l1a Ffigurs S3. A partir 2 estos valcres sa puede obtener
ury certe de conclueiores primarias interecznties?

£} Cinco de los gels ciclcs corsiderados muestran que existe un
periodo comprendido desde €1 Erranque haGta mas o menos aicanzear 16
Ble/lbh donds =) gatalizador no muestra uns dessctiveclon., Lo antericr
puede deberce a treansformaciones en la superiicie certalitica, las
cuRlas no pueden fer anslizades en sl prescnte trabajo.

b} Basicemernte cinco corrides (2,3,5,6 » 7) wueetran la misne
*Ltorpy” deo dessctivacion, &) final s cnrrida 3 se dispara bruscamente
hrectps arribe, Esto coincide eractzmente Ton & llegada de gasolina
fuera de egpecificecion (rica en cowvpuestos de arfufrel) & los
reactores, o gue provoca und desactivecion diderente & la Que ocurre
comuntiente en los procecos indusiriales £¢ FC. La similitud en el
camoartemientn de estae cuatro corridas neoe incita & pensar gque esta
€8 la tendencia perslistente que hay &n 1b decactiveclian de les
vnidades indusirizles para este tipo de tatalizadores.

c}y Le corrids & mostrc al principio uns tendencin similar & las
coprrides 2,83, v 7. A partir de los B Bls/lb se obeervd una
desrctivecinn e brupcz, E€td coincide Con Ja inyeccion prolongsda de
un errerp de cloro gin ague & loeg rexctores, 1o que seguramente
decaguilibro la relscion H20/C1 sabre la superticie cetelitics
praduciendo un aunéento en la acider del cetalizedor, acidez que
Lpvarece la iormacicn de cerbon.

d] De 1oe reportes del personal de operacion £€ pudo conatater
gue dursnte 3! primer ciclo de coperscion de Ia unidad de RC en 1a
retirneria de Salamanca existieron nuitiplisas problemes gue iban desde
fatlae en los cervwiclios auxilieres heeEis contawinaciones con
comouestos Je asufre, o gue &rplica la “forma® de la desactivacion
duravie esta zorrida.

Par 1o anteriormente expuesto e tomeron Jos ciclos 2,8,5,8 v 7
para cbtener une expresion matematicE gue ios correlaclionare, En el
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Figura 46, Perdida de actividad del catelizsador P:—Sn/A120 durante el se—
gunde ciclo de operecion de la planta de RC™dE la Ref. de Sa-
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Figura 47. Perdida de actividad del catalizader F'1:-Sn/..\1.,03 durante el ter-
cer ciclo de operacion de la planta de RC dé “la Ref. de Sala-
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Figura 48. Perdida de actividad del catalizador Pt—Sn/A1203 durante el quin
to ciclo de operacion de la unidad de RC de”la Ref. de Salaman
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3-48



SRLENAKCE, CORRIDA 8 6

S fﬁ ;
AE
v .
t " J '
e .,]
- =
)

(-1

s

]

N

oy
{ ]

-

2 A h & H o A =

BLS CARCARLIS CATALIZABOR

Figura 49, Perdida de actividad del,catalizador P:—SnIAIZO durante el sexto
ciclo de cperacion de la unidad de RC de la Rgf. de Salamanca.
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casc de ls :nrrid; 5 se utill-arnn snlo los puntos antaricres a la
:nntanina:ion con: :lnra. . .

Cono resultrda del anatl:is nunari:a, ‘Be; pudn abtentp una
‘expresion matematica compuesta gue. representi, con .una’ buena’
a:rnximrctnn aproxima:inn, 2] proceso de de:a:tiva:ion:del :a

P‘-Sn IA!203 an . up&- unidld lndustr!al semiregene

Desde e! ini:!n de la corrida ha:ta a!can~n
da-actlvacion n“ede:e a s} gutentc e:u::lun. -

WATTCn~3, 5229744894 1 0% % (6. Bl47"5ﬂ"‘ﬂl-¥2]!llbvﬁ 57526324117 _tégg-:_

. ¥ de los &8 Ela/lb hasia lps 29 Bisl:b 1- swprellnn matemat!ca as
':qtl tipn.

UAITC=B.4=7154435*Elat1b02.5616143 -3 f'f' _._"' ('1}

La curva prcmsdin rs:ultsnt- al utils.ar e:t-s exprasinnes se
puede ver e&n la fizura 54,

. Fara e! cacD de la refineria de Tulzx ze tornaron daotos de dos
corridas gue :c?prehdlan €1 periodo de febrero cel 'Z4 hesta nmayd de
1267, El pbrimer ciclo 2e operacion de esta unidad; era tambien la
primera experianclia con catalizador PL-Re /AIZ33 de tecnologia

.recional y por diverses croucas los resuitados no fueron los eeperados.
Fale del] cantesxto de)l precsente traebijo Ia discuziaon de dichss ceuEsE.
Lo concreto €8 Que, pers nuestro obijetivo, ectn corrida no tuvo
vtilidad alguna y fve deseckada, realizando el dassrrcllic de s
erpresion matemetlica para la desrctivacion con loes datos sel segundo
cizlo de operpzion y con los resultados de un tercer pericda {(sun
incoarcluven! fque liewvaka eolo 25 Pls/lb de duracion. El fetodo geguido
fve ¢l pismo gque para €] catslizador con eEt&fin. La curve promedio
anra ] catallizador FL-Re junto =s5n los puntos d& la degsctivacion
estsndar €8 puede chserver €n la figura 5. Tankien en ecste caso la
zyrve que rejor rproximecion alcenio fue el resultedo de una expresion
ratemrtica covnpuesta la =us]l e presenta a continusciont

De & & 2,5 Sie')d UR:?C=5.574SBEES4GB.é??dSE?iﬂ%Lng(Eisflb) 1321
Ne 2.4 a 45 EFle/flh WAITC=5,5F4672F357VE-S¥Tie/lb+3.358375475 t32)

De 45 mr BS SBleslk WAL TC=1o¥ I, BIF2qNSTRSEDIa/ D) -0, 2HEZ2TE73)
139}

Vala 1a perna deslacar li diferencis gue exjiste en is perjida de
eetividad entre anbor catali-zdores. En el cexa el FL-tn la
desactivecion ¢ iniclias lentemente lo cue no ocurre con ¢l catalizador

Ft-Fe ., en canbio, este vitimo, tiene un largo perindo de estabilidad
en el cuzl 13 dessctivecicn se masntlene practicaments constante para
fFinainente "dicsperarae” guponentcialmerte. En e) caso del crtajizador
con estafo la deszctivacion crece consteantemente despues de su aita
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estabilided inicial,

- L 3

Los datas gue se obtuvieron en la retineria de Salina Cruz se
pueden dlvidir en dos gruposi el primero, gque agrupa a auellos
pbtenidos a las condicicnes de operaclion gque se tuvieron desde gque
arrsnco la unidad con tatalizador nuevo hasta que entro en operacion
la regeneracion continva. Durante este periodo se procesaron
aproximadamente 12,5 Bls/lb, El segundo grupt son aquel los Jdatos
obtenidos a partir de gque entro 1la regenerscion continua hasta el
ultimo dia de estancia &n este centro de trabajo, para entonces el
total de Bls/1b trabajados era de 52,

Los resultedos respectivos se pueden ver en les figuras S£, 57 v
52, es interesante destecer Qque durente los primeras 10 Bls/lb de este
ciclo a1 comportamiento del catal jzsder fue de acuerdo a lo previsto!
precticemente no hey perdids de actividad y a3 partir de este punto Ee
cbserva una ligera tendencia 2 la desactivacion hasta fQue esta se ve
interrumpida por la regenerscion del catalizador, Este primer bBlogue
de datoE nos sirvio principalmente para comprobar gue la expresion
cbtenida al trabajer 105 datos de la refineria de Szlamanca sirve para
reprecentar €1 proceso de desactivacicn e un cataltizader
Ft-Sn/A1203,

A partir de que opera la unidad LLR la actividad se mantiene
cengtante ¥ la desasctivacion practicamente es nula, esto se debe a Que
siempre vambs A taner reactores con un catalizador cuyas
caracteristicas de mctividad no cambian en funcion del tiempa, sino en
funcion de la posicion a 1o largo de !os reactores y gue adenss, en la
sarte puperior del primer reactor, siempre vamos a tener catalizadcor
recien regeherado. La unidad esta disefzda para regenerar 3008 IbBe/hr
estc @5, que en tsn ®¥olo 11 dies 52 reseneran las 77080 lhs de
catalizezdor de los reactores ¥y en 14 dias &) de toda la unidad,

Les analisis que se hatian hecho del % de carben a la entrada y a
la sallda de lps reactores uno y cukiro respectivamente e pueden
observar en la tabla 24,

Tabla 24
Catalizador Catalizador
r2generado usado

Febrero B.8713.87 4.5/4.5
Marzo {11} : F.E6E0.84 S.&/5.2
Marzao {2) E.86/7.049 5.7/5.5
Abril (11 B.85/06.8% 875.7
Abril 12} g.getd,.68 &.&l8.6
Mayo (1) &.B5/2.049 5.4/5.1
Mayn (2 F/eperacion Fl/operazion
Junio (1) S.A7 8.8 S5.7/5.58
Junio (21 3.0470.06% £,.5/4,5
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.De estn takla se pueden apreciar dos cosses! 1} el parcentaje de
:srbun en &) catzlizador 2 regenerar. 2s menor a 1a mitad del
porcentnje de un catalizader que s@ resenera en uha unided | e
zemircgenerative (el catalizzdor gue e saco 4e Ealamanca daspues de
la cuarta corrlde teénia aproximadamente 1E% de carbon), ¥y Z) e’
catelizeder rs:ﬁﬁeradn rttnrna a)] proceEs con un pol:entaje minimo 6&
ca-hnn. -;~¢\..- . : .

Uale ia. pena;rencinnar que £1 tismpo d@ ras:den:ia del
:at&!i:ador er -lag ‘reacteores esta controledo por €1 limite muaimn de
:arb:n pn-a ‘®leuel ests dicefiadn €1 regeneradar. en ei caso: de’ Salina,
:ru_hes de - aprsrimndawente & ﬁpesa..- :

nn }n anterior se puede. concluir que! . ’
. ‘El:catalizsdor d2l process CCR de Sllinl Cru Sml se;ir por el
*nnda del Currts. resctor ha procesads unos 2,8 BEls/lb iy queigu

depoefitn de carbon es del orden dal 40% sel :5rbon depnsitad: gobre unl .

rntp!i-adur en un proceco Eeniregencrativo, : .
. b} Se pusils considersr gus el catzlizasdor ainbalmant e :cmparta

comol )& rodia nri‘vet‘ca entre &1 tatslizrdor d& entrada 'y el de . -

:alida., ” : S

Co...ey Las v;r*nrionen en la calidad y &n lo cantidad de los

. pradu:tcs ﬂtraﬁ mencres & la larso del clclo de opurnzinn. le que no

_eruree en ior procesos semiraaenﬁ'atlvan.

) © 'd} El estazlizador, en lo refererntc & cu perdida €e sctividad,

=izue el conportorlento de! wmodeio nmatematico obienido para

cetrlicadoras (FL-Sv}/A12032.

.ES gipuiernte problemz & reEdlver es ¢l de la evolucion gue tlene
el catzlizader zon respecto 21 rendimientic &n producta reformado y &
la nroduccinn de Y2 4 lo largo del ciclo do operzcion.

Pare acto, tnicislmente e tuwvo que buscar una forma por sedia <e
la cubstl a¢ determinara 5! los datos obtenldof en 1os centras de
trabaio eran ronfiables o no, para le cual s resliizo el balance de
materina de Y2 unldad tomardo como BSaee los valores repartados. 5i
dicha balance nc "cerrcha” hasta com un S% Ze error los cetos eran
degrchados. €6 pnulo oproaxinademente la mitad de la informicion que se
tenja, =oalo uvniceméente en el zasao Ze Salina Cruz, mas del €% de asta
{ntormacinn fue witidizadp,

El medelo natensiics relaciofa tanto la produccion d& HI cowme el
rendimiento d=1 producty refcrwads al I0 de &sta, por lo cusl era
‘mecemario relzcijonar la dessctivacion del procese con este paramelro.

LLa perdida en rencimientc d¢ preoduclo refarmado ¥y psr ende en HZ
“ro e debe en £ A la derpctivacion Je)l cz2tslirTador sino al 2umento de
12 temunereters 4l procsco gara mantener ung caiidad de producta
uniftarme. Comp sy sabe, la ernersia de acltivicion de l2e reéstCiones de
desintearecion hece fue gELAE Efarn favorecidas sonfarme £e suments 1&
temperzturs, Por tal] motive, lz mejor msrera de relacionar la perdida
de renydimiente licquido, perz este caso, ev cansiderands la diferencia
cde tempereturnas en la corcidae respectiva.
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FPara l¢s tres retinerias £e siguio el misme procedimiente, esto
es, calcular la preduccion de HZ y el rendimiento en refermado con las
‘eandiciones de operacian ¥y las propiedades de la carga que se tuwvieron
2 o targn de toda la cerrlde. Considerando Ja sctividad iniclial del
cztalizador, 10s resultados obtenidos fueron cemparados con los datos
reales de operacion, obteniendose la diferencia, Esta diterencia se
considera que se produce por &1 aumento de la hidrodesintegracion
producida a su vez por el incremnento de la temperatura durante la
co2rrida, por 1o que se grafico €1 WAITD {desactivacion puntual del
catalizzdor en funcion de la temperatural contra el incremento de
CS{+), entendtendose por incremento de CS(+) la diferencia de&l %vel de
CS5t+) teorico menoe el %vol del CSi+) real.

Comp se vé €n la figura 5%, hay una tendencia clara y similar
tanto para el catalizidor PL-Sn/ALIZ03 comp para &) catalicsdor
FPL-Re/Al203. S| acasn se puede pbservar una mayor diferencia para el
catalizador con renio al inicio d4e la corrida (WAITD=0) pero €5 muy
dificil afirmarlo por !o qué se va & considerar gue el comportamiento
de ambos catalizadores es similar en lo referente a la relacion entre
la deszctivacion ¥ el rendimients en producto reformado.

Egte comportamiento =e puede representar por la siguiente
ecuacicn: :

LogliaCSi+41+10) =3, ZPFI3SFE-SX(WATITI+10) +0, P227008284 1351

Fara la produccion de HZ e procedioc de manera similar, la figura
60 ruestra los puntos obtenidos y la linea promedio, la cual =e
encuentra representada por lazs sisuientes doe ecuaciones!

De WAITD=0 a 22 Log{iHZ+10) =4, 7521 6B1E-3X(WAITD+1M) + B, FFIESIES
- (38)

De WAITD=2Z & 45 Los(iH2+1C)=0.F173243&+0G. 14453F2¥LagiWAITI+iE)
(32

Al igual gue &n el caso anterlor &5 muy difici! preciear si €l
cempertamiento de los catalizzdores ¢z diterente, pero en 2! czen de
gue asit fuers, indusiriziminte &5 muy dificil detectario.

A partir del ~odelo matemz2tico des2rrollado en la seccion .
antericr y de lcs resultados cbtenidos scbre la deeactivacicn e tiene
todo €] material necesario para reslizar g1 balanze scpnomico de ambos o
Proce&soE, i - Lo
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4, ESTUDIO ECONOMICO.

.

Fara rezlizar la evaluzcion economica gg neceseErio tomar en :
cuenta tres sspectos importentes: a2l la inversion inicialy b} el costo
d2 cperacionj ¥y c) los rendimientos, Estos treés puniocs variaren
dependiendo de cada centro de trebajo y& gue el tamafo de los .
reactores s diterenie en todas las unidades "Platforming® gue existen
‘én &l sistema PEMEX. Fcr tal motivo, se tomo como base una refineria
pero se puade considerar que las conclusiones seran validzs para
cualgujera de las treg unidades restantes,

Se towmo como punto de re{arancla la: Reiineria Miguel Hidz1ga de
Tula por su cercanla a 1a cspital de la Republica, lo gue la convierte
en un cendidato fuerte para ssr €1 ziguients proceso CCR de FEMEX, V¥
per las necesidedes cada vez mayores de gesclina de alto mctano ¥ sin
TEFP fgue reclama el Digtrito Federal.

4.1, INVERSION INICIAL.

En la actualidad la planta de RC de la refinerjea de Tula tiene
sporoximadamente 220103 1ks de catalizador PL-Re, el cual poses una
densidad suelta de &.700 3/fce ¥y une densidad compzota de O.721 g/cc
{ver tabla %), S| conelderamps que Bl cargado de 1los rezctores e hizo
con magtina, podemos aceptar el uso de la densidsad compacie en &l
calculo del ' volumen de 1os rezcitores, calculo gue arrojo un valor de
V=140 m3,

El poner a operer und CCR nos ebliga a adguirier un 8% mas del
cstalizador necesaria para llenar los reactores, catalizadcr que
estara dentro del sistema de regeneracion ¥y en las lingss 4de
transferencia. Los csatalizadores comerciales de Ft-Sn tlienen una
deneided suelita de 8.5108 g/ce y una denslidad compacta de 0.55)1 s/ce.
De &cuerdo a 1o discutido sobre el proceso CCR, tendremus €n los
resctores una tame movil de catalizador y por 1o tanto eszta masa hunca
sera compscta par Jo que Se tomo como densidad del catalizador el

-valor de 0,510 g/ce.

Coneiderando las cearacteristicas de les catalizadores mrRMA-1 IMP
(Pt-Re) JAL1203 y R-32 UOP (Pt-5Sn)/Al203 se puede obtener 1z tabla 25,
donde e observa la Inverclon totzl iniciel tanto para el proceso
semiregensrativo como para el CCR. For inversion inicial se considero
el costo necesario para poner & operar la unidad, sea comD proceso
semiregenerativo o0 como CCR, partiando de una glanta tipao
*Flat+orming” vacia {sin catalizadorl y sin modulo de regeneraclion.

4.2, COSTO DE DPERALION,

En el presente trab&sjo se tomaron como base de la evaluaZion tres
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productos de calidad diferente, asto €8s, sasalina reformadz con
indices de pctano de 8%, 8 y ©5, estes valores fusron elegidos ya gue

entre ellos se encuentran lse sasolinas gque produce PEMEX, ya sea para
venta o para mé&zcla. )

Si bien es cierto que caon el procezo CCR existe la posibilided de
incrementar 1a capacidad de cperzcion de les plantas estc no e tomo
#h cuenta ya que practicamente ninsuna de las unidades de REC del
sistema trakajsn a capascidad de disefio, Eea por la felta de
digponitilidad de matseria prima o por 128 necesidades del "pobl" de
cctano de las refinerias. Incluso en sl caso estudiado, se tomo como
carga de referencia 1a alimentacion que tuvo la planta de Tula como
promedio en la ultima corrida, csto es Z72B0 Bls/dis.

En ambos casos al liener los rezctores €l estado del catalizador
es el mismo, por !0 que en el rejuvenecimiento toxidacicn y reduccicon)
no hebra Jiferencies notables en costos ni en procedimientios de
operacicn, Considerando que =] objetiva principal del presente trabajo
eB &) de realizar un estudio comparativo entre mmbos procesos ecta
Ffarte de la operaclan no se considera en el balance,

Tebla 26
Semiregenerativo CCR
Vol., total reactores, m3 148 140
Tipo de catalizsador Ft-Re Pt-Sn
Catalirzador reactores, lbs 220108 1573060
Catalizador para torre
de regeneracicn, 1bs - 472200
Catalizador tctal necetario, lbs z201 68 234580
Costo meguile catelizeder, USs/1b 4,45 g,748
Platino total necesario, Ibs 4l4.28 748&.87
Costo Pt total necesario, UsSs SABEEsE &7 12050
Costo modulpo de regeneracion
t2aZ1be/hr ), UZS - 54520008
Costo total Inicial, Uss a851P£45 14151420
Diferencla - 7331775

La primera diferencia que existe entre ambos precescs es gue el
taztalizador con Re debes ser presulfhidrado, 1o gue no es5 necesario
fare €] catallzador de Pt-5n. E) porcetaje de azufre sobre la
superficie debe de z&r de C.8¢é%, 1o Que representa 132.85 lbs de
azufre, que es equivalents a 1522.7Hg de Butilmercapting EFara cada
torrida iniciada.

[
Ya &#n opeéracion normel existe, en €l casp de la unidad CCR, :
equipo extra, gue se utiliza para transpertar el catalizzsdor
desactivade de los reaciorss a la torre de regeneracion, prra calentar
el aire con gue se regeneraz, para inyectar &1 cloro necesario y para
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el transporte de! regenerador a los reactpres. A partir de Ius datcs'
Publicados por ta Subgerencia de Planeacion Industrial (S4) se -
obtuvieron una serie de factores con el pbjeto de evaluar en +uncinn ;
deél barril de carga-octano producto 1os reguerimientos adi:ianales de =
servicios auxiliagres al cambiar el sistema de regeneracion, S .

Durante la operacion normal del proceso CCR &1 conzumo de Co
nitrogeno crece considerablemente, ya fue este gas se utjiliza como gas’
de arrastre y purga del catalizador usado. En €} ceso de la refineria
de Salina Cruz se pudo calcular un promedioc de 12 1bs de catalizador
transportadas y purgad2e por kilogramo de N2 cansumido, lo que se
puede considerar como valido en el c&s0 de la refineria de Tula, ya
Que &) control de consumo de N2 se debe a la velocidad de fluidizacian. -
del cmtalizador, que 2) ser el mismo, no tiene porque cambiar. En el
casc del cloro ahadido al eistema, se obeerva un camportamiento.’
contrerio, o sea que durante la operacion de la unidad CCR @) consume
de dicloreoetans se redujo a un 12% de¢l consumido en el preceso
tradicionel. Estn se explica por el hecho de qQue en &1 CCR 1a adicien
del pramotor se hace en la torre de regensracion en donde se puede
tener un control totz] sobre el porcientp de halogeno en e)
catalizader, ¥ debido a que el tiempo de residencia de este en lecs
reactores es corto no s necesario a2gregar solucion de C1/HZ0 en la
carsa & rezccion., En #] casop de los procesos semiregenerativos es
necesario intentar mantener el equilibrio C1/HZ0 sobre 1&8 supsrticie
catalitica 1o que se logra Inyectando constentemente solucicon de
C2HACl2/HZ0, la concentracion de dicha eolucion variera en funcion dei
cantenido de agua y cloro de la carga liguida ¥y del 585 de
recirculacion.

Tomendo de nueva cuenta los consumos de la unidad CCR de SEalina
Cruz v censiderando que seria €1 mismo ceatalizader gara la planta de
Tula, 12 extrapoclecion de los datos nos dice que se consumiran 10.4
lt/dia de dicloroetanno para un groceso czntinuo en lugier de los casi
78 1t/dla gue se consumen en la actualidad con el cetalizader Ft-Re.

FPosiblemente uno de los detalles que mas prebcupan o atreen la
atencion zuando £e habla de un procead de re3eneracion continua es5 la
atrision o el consgumno de catalizador, ya gue este tiene un precio
elevado ¥ s& ve sujeto a impactos durante &l trenpsporte y a
rozamientas durante su estacis en el reactor.

Tanto en e) proceso tradicional como en &l CCR el catalizador
sufre atrision y en ambos protesos hay consumo de este, solo que
cuznio hablamos de una unidad como la de 1a refineria de Salina Cruz
debemos aclarar gue &ste tipo de procesos tienen un sistama fe
recuperacion 2e finos donde practicamente queda todo el catalizador
que k@ rompe, lo gue no existe en £] procesn semiregenerativa en el
cuel! una buena perte del polvo de catalizedeor se pierde ya gue agui no
hay forma de recuperarlo.

En 1a unidad de Salina Cruz, despues de cinco mesesz de cperacien,

se habian agregado 410 Kg de catslizador nuevo al mroceezi durinte
este mismo lapeo se recuperaron 250 Kg de polvos y 145 Kg de
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tatalizador en buen estado, gue se reintroduciria al proceso en la

. primera oportunidad. ta perdida real de catalizador y Ft fue del

T R.082% del catalizador regenerado por dia y el catalizedor reemplazsdo
 fue un F.051%, En ¢l caso de la refineria de Tula estas perdides
crecerian en relacion a la velocidad de regenerzcion por lo gque el
consums-calculado serie de O.23 Kg/dia para perdida total! y 2.9 Kg/dia
para el catalicador recuperado camo polvo,

" Para 1os procssos temireceneratjvos 22 tomarcn como Ekse los

- datos obtenidos en la refineria de Cedereyta donde, despues de Lres
regencracicnes leproximadamente un afo ¥ selis meses de opzraciont,
hubo que reponer 2.5% dz)l catalizazdor {por medic de una aspiradora ge

"hebian recuperado 708 Kg de catalizador en polvo, 1o gue representa un
1.63%}, lo cual llevado a la capacidsd de la planta de RC de Tula,
representan 2.0 Kg de catelizador/dia retuperado como poivo y 1.4
Ka/dia de perdida toctal,

) Finalmente regta evaluar el costo de la regeneracion del .
catalizador (Pt-Re)/Al203. Fara €sto s€ Lomaron como base los detos
obtenidos en 1a retinegria de Salina Cruz (55) cuende aun trabajaba

ccmo planta semiregenerativa,

La unidad tenia 260800 lbe de catalizador R-30 vy se consumieron:
1y 2128 litros de dicloroetano.

2) 1750 Kg de HaOH.

2) 3158 m3 ectandsr de H2 electrolitico.

4) 2308 w3 estandar d= HZ2.

S5} 1248 Ton de vapor.

&) 34,546 HU.

Practicemente todos los consumps (excepto &1 vapor y 1a enargia
electrica) se encueniran relacicnados a la cearga de disefo, por lo
gue, parz conslde&rar ] consumo en el caso de Tula, Ee tomara un
fector que es el coriente entre la elimentacicn de disefia de ambas
plantas!

FOR=3P@0Q/26058=1,5

Un regumen de los consumos de ambos procésos para Obtener una
gasplina de TO octanos s¢ puede observar én la tabla 24, en la cual
tzmbien e muestra el precio unitaric de los productos consumlidos.

4.3, RENDIMIENTOS.

En ostz sccoicn s2 tratara de evaluar el rendimjento de ambos
processos hao s0la & la maxima actividad del catslizador sino a lo larga
de s operazcion, per lo que se hizo vn calcule aproximade de la

.duraecipn de un ciclo para una unidad CCR. Se3un el +sbricante el
catalizedor Pt-Sn soporta sin ningun prablema &0 regenéraciones tipo
CCR 1é% de carbon). Si considersmos que el regenerador tiene una
capac-idad de 762 1bs/hr ¥ que la planta de Tula como unidzd de



re:aneraciun continua ne:esita 254556 lbs de :ata:!-ad:r, sln*':
dificultad podemos calcular 1a duracion del . cicle, cual. e¢s de
aproximadamente 10G0 dias. .

Logicamente esta duracion estarsa . suj-ta a las::nndi:innes de.
operacion a las gue el catalizador trnbnjmrl;ayu;queflaaperdiﬂa d
area superficial durante }a regeperacion esta; en'%un:lun de la .
temperatura en el catalizador vy estn & s ancionide
de carbon depoeitadn. .

Consumpos {27068 Bls/4d)

Energis electrica, KuWatt/hr
Combustible, MMBTU/hr

Agua de enfriamiento, Gls/win
Agua trateda, Mibss/hr

Vapor generado, Mlbs/hr
Nitrogene, Ks/corrida
Dicloroetana, Kg/dia PR
Catrlizador en polvo, 1bs/dia
Catalizador perdido, lba/dia

5.35/9.74
L ad, 87416

FRegeneracian "in-situ”

Dicloroetano, Kg/frep : EEEE S . g.108
Hidroxido de sodio, Ka/reg -1 1 1 - . 3.2582
H2 slectrolitico, m3/r&g I 193727 2,92
Mitrogenn, Hg/reg .. 12825 o o B.048
Vapor de media, Ton/reg ... . 1240 ' .95
Corriente electrica, KW 34.55 ) 2,833

E) tiempo d2 evaluvacion & +ijo en 1200 dias, que seria la
corrida de una unidad CCR., Fara &l calculo de rendimientos de
reformado y producciones de hidrogeno se utilizo &1 modelo metematico
desarrollado en la seccion 3.3 y las ecuaciones obtenidas dursnte Ia
evaluacion de la desactivacion.

Los ealculos s¢ efectuaron en bese a los datos que se okserwvan eh
la tabla 27. La carga fue elegida de acuerdo a las caracteristices de
la natta desulfurads a2limentada durante la ultima corrida, les
condiciones de operacion son las gue se usan en la actualidad en la
unidad. S§ blen €5 cierto que en el procfeso CCR se dieminuye 1a
relacion H2/HC y la presicn, e€stas condiciones se fijan de acuerds al
compoertamfento del regensrador, por lo gue de momento nd s& puede
terner un criterio para modificar en &1 calculs la relacion H2/HC ¥y la
presfon. Es bueno, sin emberga, hecer notar que embas £& reduciran en
la practica para tener el 3% de carton sohre el catalizador despues de
paser este por los reactores, lo que repercutira en un meyor
rendimients ¥ una mayor produccisn de hidrogeno.
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A manera de ejemplificecion se detezlla el calculo para la
gaselina reformada Qe 28 octanos.

Infcialmente s& calcula la temperatura neceraria para alcaznzar
con un catalizador fresco este indice de octano, tanto para el
catalizador PL-Re como para &1 Pt«Sn. La maxima temperaturna que se
puede alcanzir razonablemente en un proceso de reformacion catalitica
&8 S51M-51% of, siendo esta wltima considerablemente alta, por lo gue
para el calculo we fijo en 516 of. De las unjdades visitadas solo
Salamanca alcanzp temperaturas supericres de operacion, y esto
csolamente en periocdos muy cortos,

Tebla 27

Caratteristjcas de la unidad

Mr de resctores 3
Vol. de las reactores, m3 140
Peso catalizador (RMNA-1), 1bs 229168
Peso catalizadar (R-2Z), 1bs 157305
Distribucion del catalizador, % peso
Reactor 1 2g
Reactor 2 i
Reactor 3 =1}

Propiedades de la cerga
Compesicion, hvol

Farafinas 61
Qlefinas <]
Hattenices 27
Aromaticos 12
Degtilacion ASTM, ol
TIE 45
Tig 83
TS0 128
TEO 157
TFE 202
Gravedad esp. ) @,738
Masa molecular 126

Carpcteristicag gas de recirculacion

Pureza, %Hmol 72

Mmool - ) ?.54
Condiciones de operacicn

Carga, Bls/dia 27880

Fresion, Kg/cmZ is

Relacion molar H2/HC 5.0

Al $ijar 1a mayor temper&tura de operscion y calcular la
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temperatura minima € inicgial del ciclo, la maxima desactivacion
pesible queda definida (ver tabhla 28). Pcsterjormente se- at:ula al
WAITC con 1a ayuda de la subrutina de estandarizacion de 'la . .
desactivacion con la cual me puede obtensr.la cantidad de 315Iib 2
condiciones estandar qQue s& puesden nanejar, para gue ‘de nueva :uenta,"
ccn la ayuda de la subrutina, se obtengan los 3Bls/lb gue se van a

trabajar a las condiclonas reales de apertciun antes ds al:an-ar !a Y
- desactivacion establecida

.. Lo 7 Tadlame

FPara gasolina reformada con 10=93

Catallzsdor Tenp. minima Temp. maxima - UAITD UAITC'_ s!5flb '
toC} - =0} {aCl By ’
tPt-Re) fA1203 qa7é . ' Sio L} 8.0 : =1

© IPL-Sn) 7AIZ03 473 513 1 7.54° 35

Para &1 proceso semiregenerativo, comd se esta considerando gue
la. unidod trabaja constantemente con Z7@00 Slg/dja se cbtisne la
duracion real de la corrida en dias crlandsaric, Utilizandp el
subprogram& para el calculo Jde rendimientcs con catslizador fresco y
1rs ecuaciones 25, P8 y 77 se cobtienen lps rendimientes a lo largo de
la corrida, los cuales se pusden graticar como se obeerva en las
figuras 57 y &4,

Si consideramos que les dias calendaric calculados para un
proccesc Semiregenerativo con catalizedor FL-Sn son suficientes para
deppositar un 14% (o mes} de carbon sobre el catalizador, su media
sritmeticas, conservadcocramente, nos pucde situar &¢n el puntp donde
ten3amos un Fatelizador con un &% de carbon, Eesta suposicicn s hage
de esta menera (y no por relacion directa de porcientes) gpara
sgesurarnos que &n todo caso se tileéng un cetallizador mes carbonizade.

Teniendo el comportamiento del proceso, en 1o gue a rendimiento vy
produzcicn de H2 se reflere, podencs establecer cuzl wva a ser &}
cemportamiento general de una unidad CCR, ya gue como se discutio
erntarigrmente en forma gliobal, el catallzador opera como si tuviera un
%% de carbon. Ademam, este compertamiento es practicamentes unifzrme
s0lo al principio, cuando esta recien iniciesda la corrida el
catalizador se va a compartar coma s8i fuera un catelizaedsr nueve. EI
reseltade del! calculo ce puede obezervar en las figuras g1, &2 y &3
donde comparativamente se pueden apreciar 1os rendimientos de ambos
Procesas.

Se congiderzron 1S diss para reallzar la res energ:ian del
catalicador (FPL-Rel/A1203 y para la Lercera regen=ra=i=n eg consideran
4% dias, pues es reccmencdable, despuss de tres regeneéraclongs, reviesnr
niveles de catalizador e inclusoc sacarlo y criberlio.
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Figura 6l1A. Perdida comparativa de producto reformado con 85 octancs ——
entre un proceso semiregeperativo (ciclo 1 y ciclo 2) ¥ un
proceso de regeneracion continua (CCR).
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de RC para la obtenciocn de un producto reformado con 85
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Figura 62A. Perdida comparativa de producto reformado con 90 octanos

entre un proceso semiregenerative y uno de regeneracion
continua.
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Perdida comparatriva de H, durante la operacion de una unidad
seniregenerativa y und instalacion de regeneraclon conti-
nua de RC, para la obtencion de un producto reformado con
90 octanos. .
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entre un proceso seniregenerative y uno de regenerscion
continue.

412

s b ey ppam bt By R A R AP e e




< v % . W L +w >

tm Ao amee o

T M O B

EEEEEEEREEXEEEXT.

TIEMPD (DEAS)

Figura 63B. ' Perdida comparativa de H, durante la operncion de una unidad
semiregenerativa y una“instelacion de regeneracion conti-
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4. 4. BALANCE ECONDMICO GLOBAL.

A partir de las araficas 61,

42 y A% se puede culcu!ar la

di{érenzia de prnduc:!nnes que existe entre ambos prn:esos. ‘Coma se

Para 10=F@

Area numero

MADN e

Glnbal

Precio, suéidia )

Fara 10=8S5

Mb K-

Global

. Precio, sUS/dia

Para I0=9%5

Frecio, wsuUS/dia

cbserva &«n la grafica de

Diferencia en
CSi+), H-dia
=108
217.5
1212.5
-142.2°
152.5
. 14348.5 -
T2546.0

-23&.3

2748. 8
izz8.0
-284.8
S1ge3.a
3541.3

-29.2
48.9
1258, 5
-29.2
46,7
1258.8
-32.5
4.0
-38.8
43,9
1257.7
-32.5
3792.7
153608.8

Hz,

Tabla 29

Diferencia en-
m3-dia/Bl carga
SRE-1- -

. =m4.8
=164.5
572.7

189%.5
q@se.s

1168.8
312.8
-&8,3

76,08

1508.8

3584.%

274,27
S03.8
-#.Z5
261.4
398.3
-1.5
251.1
-6, 8
249,83
z%4.5
-16.%
22034,5
SZ57.9

rendimiento de reformado, &1 principlo el
-procéso semirégenerativo produce un volumen mayor de gasolina
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reformada, a partir de 1os 280 dias de operacion esta tendencla se
invierte y el prosceso CCR produce maycr cantidad d& producto liguido.
Un calculo glohel de& 1a produccion de HZ y gasslina de alto octano
esta an la tabla 29,

Finzlwente, en las tablas 30 y 3! se pueden observar lps balances
glcbales del sstudio compsrativa entre embos sistemas de regeneracion
pera las gasolinas consideradas en €] estudio.

Tabla 30
Pera I0=%0
Semiregenerativo cCR
Inversion inicial, sUS ~2815&45 -14151420
piferencla, $US/dia . =7331.7
Consumos, SUS/dia ' : : . .
Energia electrica -224.49- - - L =4éd. 8
Combustible -288.4 S e - L =295.3
Agua de enfriamiento -3Z21.%7 - . =Z&2.9
Agua tratada -4174.4 . _ -4399.1
Nitrogeno CR.E o : T ~25.2
Dicloroetano ) -2.5 S - T -4.4
Catalizador polvo BEL Y- R . L TPB.2
Catalizador perdido -122.2. L ) -Z04.8
Total conEumos -5284.7 .. : ) -5&al@.5
Difsrencia o : o - -323.8
Regeneracion "ip-sgitu” T Co L
Precio, SUS/dia -44,45 - o.0
Rendimientos, sUS/dia
Vapor ganerado : )
zana conveccion £398.5 £232.1
Diferencia de CS5{+) .05 . S235.0
Diferencia de H2 B.6 4E38.0
Diferencia de LPG B 3236.0 g.8
Total rendimientos e574.3 ' 1578%.0

Ganancia globa) por operacion (rendimientos-consumos)=5254£.3 %=US/dia
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Indice dé octano, RONC

Invarsion infcial, MHSUS

‘Diferencia, MHsUS/dia

Cansumesg, SUS/dia

Energia electrica
Combustible .
Asua de enfriamienteo
Agua tratada
Nitrogenno
Dicloraoetanno
tatalizador polvo
Catalizasdocr perdido
Total consumos
Diferencia

Resanerscion "in=situ"

Precio, ®US/dia

Rendimlentos, sUS/dia

Vapor generado

sone convecsion
Diferencia de CS(+)
Diferencia de HZ
Difsrencia de LPG
Tatal rendimientos

Diterencia global sUS/dia

- cenireg.
~5.82

-z08.,0
-272.5: ¢
. =5P84.4.,
-3%41,2 7
T gl
—9.5
C=g2L87
-123.2"

-5031.4
-44.4

&5129.%
.3
o.a

1985.5

sgyge.8

416

L]

6453, 4
2541.3
2584. 2
8.5
13272.8

SZ01.8

(. Semireg s

~6.82

-44,45

£€3asl.i
g.8
B.8
220,03
1g917.7

”_‘iifTabia'ﬁi

7211.4
153465.08
SR37.%9
8.8
Z746%.1

14551.4



5. DISCUSION DE RESULTADOS.

."Lns'ﬁesultadns cotenideor durante el desarrollo del presenie :
traebajo se. pueden discutir desde dos enfogues diferentes! &1 economico
v el teenlico. | . .

" Por lo que respecta 21 eestudio ecanocmico, se zbssrva gque en al
‘camp de 1a unidad semiregenerstiva s# considera un zatalizadar
. Pt-Re/A120%, mientras que para la unidad CCR sze tomo catalizador -
Ft-SnsA1202, esto se debe- a que cuandd se compers un catalizador
FLt-Re/A1203 con un FL-Sn/Al203 en unidades ssniregenerativee ge .
©.abserva una mayor estabilidad en el primeroc {(ver tigurzs 54 y 85), par
tal motivo sus ciclos de operacian son mas largeos v e6 €l catalizador
‘gue aumentaz la rentabilidad de este tipo de unidades, en cambio la
alte estzbilidad Que se observa &n un catallzador con &stafio al inicio
de un ciclo de operacion, lo hice ideal para gproceszs CCR. Es por estia
raznn que el estudio ecomromico se hizo comperznda ambos preocesas &oh
€l cstalizedor fdoneo para cada uno 4 ellas,

Loe resultides obtenidos &n el estudio ecconcmicsa, llaman la
atencion por le forma como zrece la rembteblilicdad del procesz CCR con
respeécto a las unidades semiregernerallvas &l paser de vn reformado de
@ octanos & uno de 75 {ver tebla 2F). Ests es5 &} resultadno directo de

‘lea Faita de produccion gue existe cuando un cztitallzader de un gprozeso
no continuo e encuentra regenerandose, ¥& Que conforme ) producto
refarmads sube de calided (mayor octenaje) la vida del catzlizadar se
scorta.

) La desectivacion relativa de un catalizader 22 RL crece en un
10C% entre estous Indices de bctane, lo que puede representer que la
duracion de un ciclp pera obiener reformade de P5 octenos pea la mitad
de una corrida con produvcto de 59 octanos. Una unided en proceso de
regeneracion no produce ni una ganéncia, en cambic, £i 2umenta 1cs
precios de produccion ¥ por ende disminuye la rentebilidad de la
unidsd, Al estar regenerandosée el catalizaddr en una forma continua
1os tiempos “"muertos® de produccion no existen y se puede zhb=crver con
cierta ¢acilidad una inversion inicial suparior.

€g cierto que la inversion inicizl de un proceso CCR es muy
eleveda en @1 primer ciclo de pDperecion, pEro sera tuchko mendr eh 1o0S
siguientes ciclos, vya gque teanto el modujo de regenercion cemo el
platino del! cetalizador no iarndran que ser sadguiridos nuevamente.

Vale la pena subrrayar que el proceso CCR trebajfs en pptimes
condiciones cuando en el cetellizador & regensrar hay sproximadamente
un £% de cerbon, par lo gue por prueba ¥ erraor ge busczn las
condiciones optimes para tener este porcentaje, en generzl, e la
presicen psreial de] hidrogeno la que se modifica (prezicn del slstema
¥y relacion HZ/HC) o mejor dicho, Ja que Be@ reducs, con ID que Ee
scelera s formacion de cerboen, pero £€ reduce ls hidrocdesintesracicn,
s¢ incrementa la produccion de aromeaticos y por lo tanto Ee mejpra &)
10, !o gue en otras palakres guierse decir! meycr produccion de H2 ¥y
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' naynr rendinientn en refnrmadn.,'

En el calculo del pr&sente trnbajo se’ utill aron las nismas.
tendiciones de operacion para. los dO0s procesos debida a gue no £e
tiene una base +irme para fijar las condjciones de cperacion de la.
unidad CCR, par lo fque se puede afirmar-que los'rendimientos en’
casolina reformeda y la produccion de H2 calculados en el cacso del’
groceésn continuo son resultadas conservaderes, 1o que. nos hace suponer:
gue en realidad la diferencia de rentebilldad entre 2mMbOE RroceERs €5
mayor.,

tos resuliados arrofados z) resuiver e1 modelo cinstico de Smith
noe oblican a hacsr una =srie de riflexinnes en io-gue respecta a la
valides de este nodelo,

En 1o referente B 108 cztalizedores moncmetalices g6 puede
chserver que la reproductivilidad dal modele ez muy buens, puesta gue
predice cen bastinte exsctitud la compesicion de la mezela resultente.
La dezaproporcicn de la gque habla Smith par &1 hezho Ze considerar la
cCarga comp una meszcla g+ hidrecarburos con €1 nismp numero de atomos
de cerborn en la moleculsz, e puede obeEerver en €1 % volumen de 1os
pentanos en ¢l reformado, e€sto se debe a gue, al considerar un solo
compdesto tipo se demprecia la influencia gue le masa melecular tiene
en reacciones del ripo de& la desmatanacion. Ahora kEien, Slobalmente
estn &s precticemente despreciebhle ya Que la suma del porciento de
paraftines totales coincide cen )l de 1a unidad cenmercial, si ademas
considerannos gue industrialmente lés secoivnes de establlizacicn se
medificen de BAcuerdoc a las necesidades de la mescla comerzial, podemos
dezir gue el meodelo cinetico de Smith &8 {deal para unidades
comercisles con matalizador nonometalico,

Cuandp s& comparan los resultados del modelo can loe obtenides
con catelizadoree bimetalicos la situscion cembia, en &l caso el
tatalizador FL-Sn (wer tabla 17) se puede chservar 1o siguiente:

1Y La caida de temperatura 2 lo largo de los reactores €s mucho
mayor (un ZEX) en la unidasd industrial gue lg preditche.

2) En 18 gproduccion de H2 v &n el 10 del reformado la desviacion
€5 del orden de 7% ¥y I4% respectivamente, €£iendc maycr &1 valer real
Swe e] calculedo,

3) Pragticamente, &l porcentsje de para2finas en la cerga y en el
reformeds seun Smith €5 @ nmlsmo lo gue en realidad no sucede.

2) En el ceepn del rendimiento en producto reformado existe una
ligera tendentciia 8 que los valcores caltuledos por el modelo cinetico
E€an MeyDres.,

La complejidad del wistema de recsccionés que ocurren en la RC
haca dificil evaluar por separado les zbservaciones anteriares, si
analizamog en conjunto &) comportamientp del catalizzdor {nduetria) se
pusde penear gue la reaccion de deshidrogenacion es la "culpible” de
la desvlacion existente, 5§ consideramos que esta rezeccicn &5 muy
rapids y alcanca el equilibrio termodinamicon, no es la velozidad de
resccion la qus g€ ve mfectads, sino la disponibilided de reactivoe
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(na{tenns) en otras palabr;s 1a produc:iun glnbal de nartenas dé_las"
ntras tren renccinnes es bajn."* i : -

Ferat {nas m=———= Naftenos Aromaticos’

- Gases
. F{gdr$'64. Modelo de” Smith esquematizads

El hecho de que la concentracion de parz2finks fe mantenga
conatante y que el rendimiento en producto Jigquido sea llgersmente
mayor para €1 models Smith nos hace pencar que una mayor cantidzd de
parafinas que las que considera el modelo, pazan a naftenicos, en
otras palabras que lzs paratines que ze desintesran =on MERDS &n un
citalizador del tipo PL-8h gque agquellszs gque s& rompen @h una unidad
-con =atalir-ador monometalica.

Cuando se raaliza la comparecion ccn el catalizador Pt-Re {ver
takbla 12) se observa:

1} Una buena concordancia en lo gue reLpecte &)1 rendimiento &n
gasolina reformada.

2} Una aceptable aproximacion pears el delte T totel, el valor
calegulada ¢85 superior 71 obtenido indusirialmente,

3) Al igual que en &l caso anterior 125 parafinas obtenidas en el
procésn industrial son menps que las calculsdes, en &l ceaso de los
zrematicos la situacion re invierte.

4) El I0 predicho &8 tmucho menor que el obhtenido industrisalmente
{6 octinos),

Bagicanante s2 puede obszrvar que "faltan® promaticps e {ndice dz
ceteno en los valeores calculados por €] mpodelo, por lo tanto "feita
deghidrogenacion de nazftenices, Es5 una lastina que en este ca2=2 no £
dlgpanya de las pProducciones 2e hidrozenc de la planta de 1a refineria
de Tula, ni una mayor informacion del numero de carbones de los
anillos neftenlcos, ya que efto nos daria una weyor clarided sobre 61
comportamiento de¢) cstailizsdor. Alorez bien, £i consideranoc gQue por

- cala wmol de aromatico formedo s producen tres moles de H2, no es
aventurado suponér que la produccion de H2 es mayor €n €1 caso o2&l
catalizador bimetzlico, 1o quas noE hace pensar gque &l izuzal gque en e}
taud del catalizeder Pt-Sn, las parafinas e transforman unn WEYDP
velocidad en nattenicos gue €n el caso de un catzllizadar FL/AR203,

Finzalmente debenos zomenter &1 hecho de gue con este tipo de
crtelizador ¢l delta T global calculaido es bastante aproximads cen el
, obtenido indusiriglmente, 1o que ma sucede con el catalizador
PLt-Sn/A1203, si consideramos que en identicas gondiciones de cperation
¥ d& carsa el catalizsador con Re da un mayor octansje Sue zu similar
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con Sn, se puede pPENsar queflas,rea:cianes da alguilacion de
aromaticos y de isomerizacion de 1os alguilcicloperntanas a
dlguilciclohexapos son "mes" {mportantes; ambas reacciones son
ligeramenta eéxotermicas. y aumentan el octano del producta, y ambas
reac:ioneg ne son cnnsideradas pcr el nnde!n :inetica de Smith.

Finalmente al =b5ervar la.tkbln Nu'19,-6n la cual se comparan les
résultados del modelo cinetico con Ios de una unidad CCR, se aprecia
oue s0lo en 1o referente &l - indice de octeno hay busna concordancia,
en 1o demas no hay ni la mas renuta'apr:ximacinn, €5 £laro Que & esta
temperatura (%G5 oC) 1a’ veln:idad de hldrudesintegra:ian en 21 medalo
de Smith es muy zita,

Por su migwa naturalezas, el madeln"estadisti:o nos ofprece una
cantidad de resultados mennr (WES(+), H2 producido y ccteno del
reformado) pern Que son suficlentes para evaluar &l comportawmi=nto de
una unidad indusirial.

Es Interssente obeervar los resultedos cbtenidos con el modeio
estsdistico que se reportan en las tablasg 21, 22 y 23. Tanto pare &}
catalizador Pt-Re/AlI203 comp para el FPL-En/Al203 en procesos
cemiregenerstivos (tabla 21 y 2Z) se ohserva una muy buena
concordancia entre los resultados celculados y les cotenidos en. la
unjdsd lndustrfal, tamblen es cierto, fue conforme se aupenta el 10
requerido pumenta liseramente® la desviecion del modelo en 1o gue
respecta a la produccion de H2 (ver resultzdos para I0=FE), pero esta
ro llesa B ser mayor a un ?%. Es probable gue el comportamiento dal
nodelo estadistico se deba & gue en Feneral la experisncia industrial
de loe procesos 2¢ RC eemiresenerativos psra pbtener s2so0lina de alto
cotano se desarrdlla entre F-F5 cctenaos y por lo tants la
retroalinentacion de dateos 2 mayores pctanos s mas psbre v el wmpdelo
as lnexscto, aungue 25 evidente que la desviscicn no &6 ilmportante.

Para el ceso <ol catalizador FL-Sn/A2203 en proceseos CCR (tabla
231, se pbserva que €) valcr del 19 predicho, es el gQue
{ndustrialmnente se cbtiene y que &l rendimiento de reformado calculsdo
es bestente aproximsdo con €l real. La desvipcion mayor se obsérva en
la produccion de H2, en donde la desviacion es del orden del 7U.

Tanto para <1 catalizedor FPL-Sn comp para €l Pit-Re en procescs
semiregenerativos la desviacion €s mensr £l 2% si consideremos 1s
exactjtud de los medldores {ndusiriales gsta es una desviacian
desprecisble, e inciusn &] 7% obtenido en el proceso CCR no se puede
congiderarse comd una mala aproximacion.

Comparando los resultados pbtenidos =on zmbos modelos ke Chserva
z=n faciliidad porgue se eligio @1 modelo matematics estadistico para
reglizar £l estudin ecconowmico.

Los resuliazdos obtenidos durante 2l esiudio de la desactivacion
nos muestran 1& complejidzd de lzs rezccicnes de cartonizacion gue

ccurren scbre 12 svperticie catalilica. Reztcliones gque se veEn
2fectadas tanto por las ccndicicones de cperacion como por la calidsd
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de la z2limentacion y del producto ckhtenido, esto e puede var con
claridad cuando la desactivacion de cada una de las corridas de la
retineriz de Salamanca s# scobreponen (figura 51}, no se cbserva una
tendencia clara, e¢sto e debe a que! el producto obtenido sra de
diferente cctanaje, la composicion de l1la carga era distinta ¥y algunas
condlctones de operacion se tuvieron gue modificar, no £olo &n cada
uno de 1cs ciclos de operacion, sino incluso & 1o lergo d4a cada
ciela.

Debido 2 esto tue necesario buscar une manera de estandarizar la
desactivacion, ya gque de otra farma la comparacion del comportamiento
del catelizador 2 1o largb de un ciclo o de varios ciclos de pparacion
no seris real ¥y menaos geria posible cemparar el :cmpart.mienta de dos
catalizadores diferentes.

Despues de realizar 1a correccion e pbserva una tendencia clara
en custro fde Jcs s&is cicles de operacion consliderados ¥ Que Aademas
son loe ciclocs mas largos.

Tantoc J& corrida No 1 como la corrida ND & muestran una
degactivacion anormal para un procesa semliregenerativo, comportamiento
gque ce puede explicar por un nivel inadecuido en la funcicn 2oida del
catalizadorj lo gue provoca un incrementoc anormal en la velonidad de
carbonizacion., E! 2studio de este problema cale 42 los alcErnces del
presente trabajo ¥ por 1o tanto se desecharaon estcs des ciclos de
operscion ¥ e trabajo con agquellas corridas cuyo catalizzdor,
sparenterente, tenia un tuen equilibrio de sus funciones cataliticas.

En o] caso del catalizsdor PLt-Ra/AlZ203 la curve ccncuerda con las
conclusiones de C.A. Buerini, M.S., Figeli y J.M. Parera (54) en el
sentido de que &1 carbon s& deposita inicialmente sobre 1 metal
alecanzando un velor estecionario ¥ gue sohre &) soparie se deprsita
continuamente durante toda la cerrida, epto lo roncluyen 2¢ entre
otrae cosas por la forma gue tiene la curva de desactivagion pars este
tipo de catslizgdor {(figura 5531 al principio la desactivecion es
vioclenta, para que posteriormente, practicamente sea constante ¥y
voiverse a "digparar® al +inal de la corrida.

Fara ] catalizador PL-5n/Al1203 se abserva una curva de
degactivacion diferente (figura S4) 1o gua nos invita a penear que €1
mecanismo de carbonizacion es octro ¥y gue per 10 tents el efecto del
estafio sobre el platino es diferente a1l gue produce el renio. Lo
pelpable €8 Que, inicislmente, el estsho retarda sensiblemente la
desactivacion dgl catelizader ¥y que a peszr de multiples
regeneracicnes este efecto se mantiene, 1o que lo hsce-ideal fzra los
procesos tipo CCR.
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4. CONCLUSIONES, -

- El nodelo orisinal de wm!th no reprodu:a e: ph::esu de RC con
catmlizzdores bimetalicos, los rezultados: cbtenidos sefalin ' claramente
tdue lre vElocidades de resccion . se’ modiéican :uando e agrega un
seaunda metal al :etali-adur.- IR ;

- £1 wodelo estadistico. de:arrnllada en: el presente trabajo puede
Ser ubilizeds pera simuler €1 procesg de RC concatelizador
FPL-SH/ALIZOZ o PL-FelAl2032 tanto en’ unidudes saniregenerativas como en
lzs tipo CER} si 2caso &n estas ultimas habrarque’ ha:ﬁr Fequefios '
ajustes en lo referente a'la produc:inn de Hz.“; :

"< En gl caso de una unidad iemiregener-tlva &l :»Lali sd*r H
Pt- Pe!Al’Ga ofrece maAycr estatbilidad que &) catalizadar zon estano, lo
que nos ssesura ciclios de operacion mas larges ¥ par_ln tznto mas
rentables. For 1o gue on este tipo de unidadea no £2 debe utiliczar
eatalizedop FL-3n/AI202 . o

.= Un sensible e¢xceso de cloro &n el :ateli-adar pradu:e una
=:¢ler=:icn en su vﬁln:ided da desnctiviciﬂn. :

- Durznie los primeros ? ciclos de operscicn en s unidades
semirecangrativas 13 duracion d¢ 12 cerrida no eeta determinada por ls
perdide del area superficial dal catzlizzdor,

- Una wentefa tecnica importante d&l proceso CCR es &1 hechn de
oue se¢ puede tener un control casi total sobre €)! cloro depositado &n
] catgllzador lo gue nos zseSura uns releclicon de los genircs
metel/acido optima,

-~ E1 hecho de que &l cataljizedor PL-5n/AlZ02 no necesite
presulfhidrecsion nos permite reducir e! pelisro de corrosion en el
sixtema.

- Otpre ventaje Lecnica importente del proteso CCR es Jue no se
utilize NaCH en ningun moment=, lc gue elimina un peliszro latente de
envenenezniento permanente del cetalizador {én los procesds
semiregenerativas durante la regeneracion del catalizador se uss
solucion 4z HaOH para proteger =1 #quipo contra a corroeiznd.

- L&s perdidas de caztslizador en US DIE/dia en las unidades CCR
spn mencres que les gque ocurren en las unidades semiresensrativas,
Elemcre y cuando el sistema de recuperacicn de Finos opers
correctemente.

- Conforma crece ¢l 10 del reformeds regueride, les unidades CCR
scn econzricamente maz ventajoses, perece Eer gque un greducis de T8
octinps ez we mes atractive obtiensrlo con CCOR.

- A partir del estudio tecnico-eceonomico resulta gue 1a CCR &s
superior al proceso semiregenerativo Lrzdicicnal y que por o tanto
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128 unldeades do RC de FEMEX con reactores sobrepuestos deben sar
cornvertidas 2 uhidades CCR para obtener gasplina retforfada de cusndo
menons 70 octanos.
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