UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

I

FACULTAD DE QUIMICA

TESIS

SIMULACION DEL CONVERTIDOR CATALITICO DE UNA PLANTA DE
ISOMERIZACION

QUE PARA OBTENER EL TITULO DE

INGENIERO QUIMICO

PRESENTA

GABRIEL GIOVANY CABRERA CARMONA

MEXICO, D.F. 2013



e e

Universidad Nacional - J ~  Biblioteca Central
Auténoma de México -

Direccion General de Bibliotecas de la UNAM
Swmie 1 Bpg L IR

UNAM - Direccion General de Bibliotecas
Tesis Digitales
Restricciones de uso

DERECHOS RESERVADQOS ©
PROHIBIDA SU REPRODUCCION TOTAL O PARCIAL

Todo el material contenido en esta tesis esta protegido por la Ley Federal
del Derecho de Autor (LFDA) de los Estados Unidos Mexicanos (México).

El uso de imagenes, fragmentos de videos, y demas material que sea
objeto de proteccion de los derechos de autor, serd exclusivamente para
fines educativos e informativos y debera citar la fuente donde la obtuvo
mencionando el autor o autores. Cualquier uso distinto como el lucro,
reproduccion, edicion o modificacion, sera perseguido y sancionado por el
respectivo titular de los Derechos de Autor.



JURADO ASIGNADO:

PRESIDENTE: Profesor: Martin Guillermo Hernandez Luna
VOCAL: Profesor: Carlos Guzman de las Casas
SECRETARIO: Profesor: Rogelio Cuevas Garcia

ler. SUPLENTE: Profesor: Aida Gutiérrez Alejandre

2° SUPLENTE: Profesor: Martin Rivera Toledo

SITIO DONDE SE DESARROLLO EL TEMA:

FACULTAD DE QUIMICA, CIUDAD UNIVERSITARIA, UNAM.

ASESOR DEL TEMA: MARTIN HERNANDEZ LUNA

SUSTENTANTE (S): GABRIEL GIOVANY CABRERA CARMONA



Resumen.

Bajo la premisa de buscar procesos quimicos cada dia mas eficientes, se realiza
en este trabajo el andlisis y eventual optimizacion de un proceso de isomerizacion
propio de la industria de la refinacion de hidrocarburos. Se contextualizan en
primer plano las generalidades del proceso en si, y en la medida en que se
desglosan sus implicaciones se particulariza el trabajo a la planta isomerizadora
de pentanos y hexanos ubicada en la refineria “Miguel Hidalgo”, como caso de
estudio. Para efecto del andlisis se modela mateméaticamente la fenomenologia
catalitica de las reacciones implicitas, a manera de obtener un algoritmo de
calculo capaz de describir el comportamiento cinético y termodindmico de los
convertidores cataliticos de la planta como principal seccion rectora del
desempeiio del proceso en general. El modelo matematico estd basado en una
revisibn y adecuacion de la informacion de disefo, teorica, literaria y empirica,
pero fundamentalmente en la adecuada discriminacion de las caracteristicas que
principalmente afectan las variables que definen el comportamiento de los

convertidores, tales como temperatura, flujo, etc.

Con el fin de facilitar el trabajo para encontrar las mejores condiciones de
operacion y manejo de la informacion, una vez elaborado el algoritmo de célculo,
se implementa como herramienta de calculo una aplicacion informatica capaz de
procesar rapidamente largas secuencias de computo requeridas para modelar el
proceso. Asi, con el fin de darle validez al trabajo realizado, el algoritmo, la
secuencia de computo disefiada y la composicion calculada como resultado, se

someten a datos reales de operacién de la planta.

Como eje de desarrollo para encontrar cambios en el régimen operativo de la
planta que favorezcan la conversién de las reacciones de isomerizacién al
equilibrio, se trata de manera especial la influencia que tiene la reaccion colateral
de hidrogenacion de benceno (altamente exotérmica), cada vez que a bajas

temperaturas aumenta la produccion de is6meros altamente ramificados.
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SIGLAS Y ACRONIMOS

RON Research Octane Number
MON Motor Octane Number
LHSV Liquid hourly space velocity (hr~?1)
uor Universal product oil
BPD Barriles por dia
BO Parametro barril-octano
ESPECIES QUIMICAS
HC Cadena de hidrocarburo
Cs Cadena de hidrocarburo de 5 carbonos
Ce Cadena de hidrocarburo de 6 carbonos
(o Cadena de hidrocarburo de 7 carbonos
nP n-Pentano
iP i-Pentano
nH n-Hexano
2,2 MP 2,2-Metilpropano
2,2DMB 2,2-Dimetilbutano
2,3DMB 2,3-Dimetilbutano
2 MP 2-Metilpentano
3MP 3-Metilpentano
B Benceno
AgH_; Anillo aromatico parcialmente insaturado
cH Ciclohexano
mcP Metilciclopentano
cP Ciclopentano
H, Hidrogeno molecular
0 Oxigeno
OH Grupo hidroxilo
H,0 Molécula de agua
C,Cl, Percloroetileno
Cl Cloro
Pt Platino
Co Cobalto
Ni Niquel
Pd Paladio
Ir Iridio
Al Aluminio
Ay Especie quimica genérica en una reaccion
CONSTANTES Y PROPIEDADES
S; Sitio activo de un catalizador para una especie i
C; Concentracion total de sitios activos
C, Concentracion de sitios activos vacios
Ci_s Concentracion de sitios S ocupados por la especie i
Concentracion de la especie i

Fraccion de sitios activos S ocupados por la especie i
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P; Presion parcial de una especie i
k Rapidez especifica de reaccion genérica
k, Rapidez especifica de la reaccion a
kaq Constante de adsorcion
k. Coeficiente de transferencia de masa externa
K; Constante de adsorcion de la especie i
(Keq)a Constante de equilibrio termodindmico de la reaccion «
Tig Rapidez de reaccion de la especie i en la reaccién a
Dag Coeficiente de difusividad
1) Espesor de la capa limite en un catalizador
D, Diametro de particula en catalizadores
U; Potencial guimico de la especie i
Cp; Capacidad calorifica del compuesto i
S; Entropia del compuesto i
dG Funcion de estado Gibbs
AG, Delta G de reaccién estandar
fia Fugacidad de la especie i en la reaccién a
Vi Coeficiente de fugacidad de la especie i
R Constante universal de los gases
Pe Densidad volumétrica de un catalizador
E, Energia de activacion
H; Entalpia del compuesto i
X; Conversion de la especie i
T Temperatura
w Cantidad de catalizador en toneladas
AT oxq Incremento de temperatura por efecto de la reacciéon a
AT Incremento de temperatura
|4 Volumen
T Espacio tiempo (hr)
vr, Flujo volumétrico de carga
n; Cantidad en moles de la especie i
dn; Cambio diferencial de moles de la especie i
X; Fraccion mol de la especie i
Vi Coeficiente estequiométrico de la especie i
Vi Coeficiente estequiométrico de la especie i en la reaccion a
Nig Ndmero de moles de la especie ien la reaccion a
&y Avance de la reaccion a
F; Flujo molar de la especie i
Xrg Conversion de la reaccion a
FUNCIONES
A Funcién matemética genérica
F Funcién matematica genérica
X Vector avances de reaccion
P(T) Polinomio de tercer orden en funcion de la temperatura
a,b,c,d Coeficientes de un polinomio de tercer orden

Incremento
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UNIDADES
MPa Mega pascales
hr Hora
ppm Partes por millén
%wt Porciento en peso
°C Grados centigrados
kg/cm? Kilogramos por centimetro cuadrado
K Grados kelvin
m?3 Metros cubicos
kcal Kilocaloria
kJ Kilojouls
kmol Kilomol
Nm?3 Metros cubicos a condiciones normales

Subindices y superindices.

Especie quimica

a Reaccion quimica
° Condicion estandar
0 Condicion inicial o de entrada
f Condicion final o de salida

ref Condicion de referencia

rex Condicion de reaccion quimica
t Total

max Condicion de méaximo

Generado
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Objetivos
e Desarrollar un algoritmo capaz de describir el comportamiento cinético y
termodinamico de los convertidores cataliticos de la planta isomerizadora de pentanos
y hexanos U-300 de la refineria “Miguel Hidalgo”.
e Determinar la importancia que tienen las reacciones colaterales exotérmicas en la
isomerizacion de pentanos y hexanos.

e Proponer criterios para buscar el mejor desempefio de la planta isomerizadora.

Hipotesis

e Tanto el comportamiento termodinamico como cinético del sistema de estudio
presentan un relativo grado de complejidad que puede no obstante modelarse de
manera suficiente mediante un tratamiento empirico de la informacion de
operacion de la planta bajo el fundamento fenomenoldgico del sistema reactivo.

e La reaccion altamente exotérmica de saturaciébn de benceno paralela al sistema de
isomerizacion de alcanos, es determinante e influye tdcitamente en el comportamiento
cinético y termodinamico de los convertidores cataliticos.

e Es posible favorecer el rendimiento de la planta mediante un adecuado manejo de las
variables de operacion, pues a bajas temperaturas se favorece la produccién de

isdmeros altamente ramificados.



Simulacion del convertidor catalitico de una planta de isomerizacién

Generalidades sobre la simulacion de procesos

Existen dos tareas importantes para los Ingenieros de proceso: la operacion de instalaciones
existentes y el disefio de plantas nuevas o modificadas, ambos objetivos conseguidos
mediante el tratamiento mateméatico de la fenomenologia de un proceso. La operacion de
una planta implica hacerla més eficiente y productiva a través de su analisis para encontrar
las mejores condiciones de operacion. Teniendo en cuenta que se manejan grandes flujos
de materiales con un valor econémico relativamente alto, es facil intuir que incluso pequerias
modificaciones en las condiciones de operacién repercuten fuertemente en la salud
financiera de la planta. El modelo matematico desarrollado para la evaluacién y toma de
decisiones de algun proceso, deberd ser lo suficientemente robusto para lograr detectar
dichas variaciones en su operacion, sin por ello ser simplista. Para lograr que se cumpla
eficaz y satisfactoriamente dicha tarea, debera realizarse un analisis suficiente del proceso
en si, sera necesario programar los sistemas de célculo de forma que se puedan combinar
las relaciones que describen las partes individuales de su naturaleza; habra que evaluar los
pardmetros basicos de estas relaciones; pero de manera muy importante justificar las
implicaciones que puedan traer consigo suposiciones y simplificaciones hechas al modelo
matematico. La evolucién del modelo deberéa corregir las deficiencias seleccionadas para que
al final se logre representar con aproximaciéon razonable el comportamiento de las principales
variables del proceso. A lo largo de este trabajo se tomard como guia la estrategia que
Himmelblau & Bischoff sugieren para el analisis de procesos segun la Tabla 1 (Himmelblau,
1976, pag. 8).

Tabla 1: Estrategia general para el analisis de procesos.
Formulacién del problema (necesidades de operacién), objetivos y criterios.

Inspeccion y clasificacion del proceso.

Determinacion de las relaciones entre los subsistemas.

A wDd P

Andlisis de variables y relaciones para obtener un conjunto sencillo y consistente.
5. Establecimiento de un modelo mateméatico mediante variables y parametros.
6. Validacion del modelo.

7. Aplicacion del modelo: interpretacion y comprension de los resultados.
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Capitulo I. EL PROCESO DE ISOMERIZACION

I.1. Generalidades del proceso de isomerizacién

La isomerizacidon de alcanos lineales es un proceso petroquimico ampliamente utilizado en la
cadena productiva de la refinacion del petrdleo. Su finalidad es proveer de compuestos con
alto octano, alternos a aquellos aromaticos tradicionalmente empleados para mejorar el pool
de las gasolinas que se distribuyen como uno de los productos finales dentro de esta
industria. La ilustracién 1 posiciona el proceso de isomerizacion de cadenas Cs/Cg junto con
aquellas que contribuyen a la generacion de gasolinas como son las unidades de
reformacion catalitica, alquilaciéon y FCC (éstas ultimas que manejan fracciones pesadas de

crudo), dentro de una distribucién tipica de algunas de las diferentes plantas que integran

una refineria.
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llustracion 1: Esquema de las plantas que tipicamente integran una refineria.
(Prestvik, 2004, pag. 3)
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Ademas de las plantas que contribuyen a la generacion de gasolinas también existen
aquellas que producen aditivos oxigenados que igualmente ayudan a mejorar la calidad del
Pool de gasolinas, como lo son las plantas MTBE y TAME. La ubicaciéon de una planta
isomerizadora es tal que se encuentra al final de uno de los ramales del tren de
procesamiento del arreglo de una refineria. La secuencia de proceso previo a la planta
isomerizadora que estudiaremos en esta tesis, y que ademas pertenece a la refineria “Miguel
Hidalgo” (Véase Capitulo 3) se muestra en el diagrama de la ilustracion 2. Este proceso
requiere hidrotratamiento debido a que el catalizador que se emplea en los convertidores es

muy sensible al azufre.
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llustracion 2: Secuencia para la produccion de isémeros en la refineria “Miguel Hidalgo”.

En general las gasolinas producidas en una planta isomerizadora deberan tener la suficiente
calidad antidetonante al momento de ser comprimidas y vaporizadas dentro del cilindro de un
motor a combustion interna. Deberan mejorar la relacibn de compresion y eficiencia
mecdnica de los motores. Dos de los parametros que mas ampliamente suelen usarse para
medir la calidad de las gasolinas son el RON (“Research octane numer”) y el MON (“Motor
octane number”). Mediante pruebas de laboratorio, es posible determinar valores bien
definidos del octano de cada uno de los compuestos que comunmente se encuentran en las
gasolinas. Entre mayor sea la porcentaje presente de aquellos compuestos con octanos

altos, mayor capacidad antidetonante tendra una determinada gasolina.
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Tabla 2: Numeros de octano para diferentes compuestos de interés.
(Prestvik, 2004, pag. 12)

Hidrocarburo RON RON de mezcla
Benceno >100 120
Ciclohexano 83 110
Metilciclopentano 91.3 107
Ciclopentano 102 141
n-Pentano 61.8 62
i-Pentano 92.3 100
n-Hexano 24.8 19
2,2-Dimetilbutano 91.8 89
2,3-Dimetilbutano 105 110
2-Metilpentano 73.4 82
3-Metilpentano 75 85

Los procesos comerciales para la isomerizacion de naftas consisten en modificar la
estructura molecular de parafinas como el n-pentano o el n-hexano que son hidrocarburos
lineales con valores de octano sumamente bajos, a estructuras altamente ramificadas como
el 2,2-Dimetilbutano (2,2DMB) con valores altos de octano, segun se muestra en la Tabla 2.
Uno de los principales problemas al intentar ramificar cadenas lineales es que estas
reacciones no alcanzan conversiones adecuadas. Relaciones en el producto de 3:1 y 9:1
(ramificado:lineal) para el pentano y el hexano respectivamente, limitan la capacidad de las

plantas isomerizadoras para generar gasolinas de alto octano.

La Tabla 3 resume diferentes tecnologias aplicadas a nivel mundial para la isomerizacion
industrial. Practicamente todas emplean catalizadores sélidos para favorecer la produccion
de isbmeros. Seran estos catalizadores los que determinen la configuracién operacional de
una planta como son las variables de temperatura, presion, LHSV, etc. Existen catalizadores
promovidos, como la alimina y no promovidos como las zeolitas, los 6xidos y los sulfatos. En
general aquellos catalizadores promovidos han demostrado alcanzar mejores conversiones
posicionandolos con la mayor capacidad instalada a nivel mundial. Aquellos catalizadores no
promovidos intentan penetrar en el mercado bajo la premisa medio-ambiental de disminuir la

generacion de subproductos tipicos de los procesos clorados.
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Tabla 3: Tecnologias paralaisomerizacion de alcanos.
(Yasakova, 2010)

Parametro Pt/zeolita Pt/AI203 clorada Pt/Zr02-504

ipo de catalizador; | UOP Zeolita Axenes UOP Penex Axenes UOP Par-Isom

re del proceso; catalizador | ys_19 1P-632 -8 Plus, I-82, 1-84 IS 614 A (ATIS-2L) | PI-242
Temperatura (°)C 260-280 250-270 120-180 120-180 (110-170) 140-190
Presion (MPa.) 1.5-3.0 1.5-3.0 3.0-4.0 2 3.2
LHSV h-1 2.0 1.0-2.0 1.5 2 2.5
Relacién molar H,/CH 40:1.0 (3-4):1 (0.3-0.5):1 <1 20:1.0
Cloracion/Lavado caustico No necesario Necesario No necesario
Secado de la alimentacion No necesario Necesario No necesario
Impurezas en la alimentacion
H,0 ppm 50 50 0.1 0.1 <=20
Nitrégeno ppm 1 1 0.1 0.1 1
Azufre ppm 50 50 0.1-0.5 0.1-0.5 1.0-5.0
Benceno %wt 5 5 <=1 <=1 <=10
C7+ %wt 2.0-3.0 2.0-3.0 <1 <1 <=5
2-3 afos } IS614 A Es capaz | 2-3 c/pretratamiento

Periodo de servicio (Tiempo de vida) (10 afios) de regenerarse (8-10 afios)
RON
Sin recirculacién 78-80 80 83-86 83 (84-85) 81-83
Con DIP y DP - 82 - 84 (85-86) .
Con DIH - 86 87-90 (Penex/DIH) 88 (89-90) 86-87 (Par-Isom/DIH)
Con DIPY DIH - - 90-93 (DIP Penex/DIH) - -
Con DIP, DIHy DP - - - - -
Recirculacién en tamices moleculares 97-98 88-90 88-91 (Penex/Molex) 90-92 -
Rendimiento de isdmero % Vol. 97-98 - >=99 - >=97
i-C5/sum(C5) %wt 53-62 68-72
2,2-DMB/sum(C6) %wt 10-.16 20-27
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|.2. Seleccion de la planta

Como caso de estudio se tomé la planta isomerizadora de la refineria “Miguel Hidalgo” de
Petr6leos Mexicanos ubicada en Tula de Allende, estado de Hidalgo. Tiene una capacidad de
disefio para procesar 15,000 BPD de una corriente consistente en una mezcla de pentanos y
hexanos provenientes de las unidades hidrodesulfuradoras de naftas 1 y 2 (U-400-I y U-400-
Il respectivamente) de la propia refineria. La ingenieria basica fue desarrollada por la
compafiia Universal de Productos del Petroleo UOP (por sus siglas en inglés) y la ingenieria

de detalle a través del Instituto Mexicano del Petréleo IMP.

La unidad isomerizadora de pentanos y hexanos utiliza el proceso Penex (Véase Tabla 3). La
reaccion tiene lugar en una atmésfera de hidrogeno sobre un lecho fijo de catalizador
bifuncional (adcido/metélico) a base de platino soportado en aliumina llamado 1-8 y que es
suministrado por la UOP. La relacion H,/HC esta sugerida por el licenciador, en un intervalo
de tal manera que el hidrégeno alimentado se encuentre en exceso, independientemente de
las reacciones que se lleven a cabo en los convertidores. Como veremos mas adelante,
ésta relacion es uno de los parametros que mas influencia tienen en la operacién de la

planta.

Durante el proceso de isomerizacion se obtienen gas y producto isomerizado, los cuales se

recuperan como productos, desarrollandose asi el proceso en las siguientes secciones:

1. Acondicionamiento de la carga.
2. Reaccion.

3. Estabilizacion y lavado caustico.

Se hace una descripcidon general de la planta en 1.2.1. En 1.2.2 y 1.2.3 se desglosa de manera
detallada la seccion de reaccion, que es la que nos interesa, el DFP de esta seccion se

muestra en la pagina 10.

I.2.1 Descripcion general de la planta

Los pentanos y hexanos libres de azufre se reciben de las unidades hidrodesulfuradoras U-
400-1 Y U-400-11 a 38°C y 1.8 kg/cm? en el primer tanque de balance desde donde se

bombea a 19.9 kg/cm2 hacia un precalentamiento hasta 121°C en dos intercambiadores de
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calor donde el primero utiliza como medio de calentamiento el efluente de la guarda de
azufre a 121°C y el segundo, los fondos de la torre estabilizadora a 159°C. La corriente se
alimenta a la guarda de azufre con el objetivo de asegurar el contenido de azufre en un
maximo de 0.1 ppm en peso, un agente perjudicial al disminuir la actividad del catalizador de
los convertidores depositdndose en los sitios activos de éste. El efluente de la guarda se
enfria hasta 38°C para ser enviado a los secadores de carga liquida con el objetivo de
asegurar una carga de pentanos y hexanos a la seccion de reaccion libre de humedad, un
agente igualmente perjudicial para el catalizador pues forma compuestos oxigenados (grupos
OH) que sustituyen al Cl activo (del promotor) unido a la alimina. La corriente de
hidrocarburos es enviada a un segundo tanque de balance que dara la suficiente capacidad
volumétrica para la operacion de la seccidn de reaccion. Por otro lado se alimenta a la planta
hidrogeno de reposicion proveniente de la red de hidrégeno de alta presion de la misma
refineria a 60 kg/cm? y 100°C. La presion se reduce hasta 38 kg/cm? y se hace pasar por
un separador para extraer cualquier liquido que pudiera arrastrar dicho gas. Asi como la
carga liquida, posteriormente el hidrogeno se alimenta a un par de de secadores en serie
para asegurar una carga a los convertidores libre de humedad. Finalmente, ambas corrientes

de hidrégeno y de hidrocarburos se mezclan y se alimentan a la seccion de reaccion.

[.2.2. Seccidn de reaccidn

El objetivo principal de esta seccion es llevar a cabo las reacciones de isomerizacion de la
corriente combinada de pentanos, hexanos e hidrégeno, en dos convertidores cataliticos de
lecho fijo que operan en serie para obtener un producto consistente en una mezcla de
isbmeros, reactivo, hidrégeno, y gases ligeros producidos durante las reacciones. La mezcla
de alimentacién aproximadamente a 30 kg/cm? se precalienta hasta 67°C con la corriente
efluente del segundo convertidor catalitico a 123 °C en un primer intercambiador de carga
combinada “fria”, posteriormente la mezcla se vuelve a precalentar en un segundo
intercambiador de carga combinada “caliente” hasta 101 °C contra el efluente del primer
convertidor catalitico a 150 °C. A la mezcla efluente del intercambiador de carga combinada
caliente se le dosifica una pequefa cantidad de promotor del catalizador consistente en C,Cl,
(percloroetileno) y posteriormente se repuntara la temperatura de alimentacion hasta 138 °C
en un calentador de carga a base de vapor de alta.
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[.2.3. Convertidores cataliticos DC-301-A/B

Los convertidores de isomerizacion DC-301-A/B en serie son los principales equipos de la
planta. Cada reactor estd empacado con 45.9 m® del catalizador 1-8 que poseen una
densidad de 865 kg/m® (UOP, 1996). La relacién de temperaturas de disefio de las
corrientes de entrada y salida en ambos convertidores DC-301-A/B se indican en la Tabla 4.

Tabla 4: Relacion de temperaturas de disefio alcanzadas
en los convertidores.

K C
T. entrada DC-301-A 411 138
T. salida DC-301-A 423 150
T. entrada DC-301-B 395 122
T. salida DC-301-B 396 123

La mezcla Ho/HC proveniente del precalentamiento se alimenta por la parte superior del
reactor DC-301-A y el producto saldra por la parte inferior aproximadamente a 150 °C debido
al caréacter exotérmico de las reacciones de saturacion de benceno. A continuacion el
efluente de este primer convertidor se envia al intercambiador de carga combinada caliente
EA-309-A/B para remover parcialmente el calor de reaccion cediéndolo a la corriente de
H./HC proveniente del intercambiador de carga combinada fria EA-308. El objetivo es
alimentar la corriente parcialmente isomerizada a 122 °C al segundo convertidor DC-301-B
en donde se completa la conversion deseada. El producto de este reactor se extrae para
enviarse al intercambiador de carga combinada fria EA-308 donde cede su calor a la
corriente de alimentacion proveniente del segundo tanque de balance FA-308 para enfriarse
hasta 99 °C. Finalmente el producto se envia a la seccion de estabilizacion y lavado caustico.
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llustracion 3: Diagrama de flujo de proceso DFP, seccién de reaccién.
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I.3. Quimica del proceso

Para modelar el convertidor catalitico se requerird definir el comportamiento de las
reacciones quimicas que se desarrollan en paralelo o simultaneamente dentro del lecho
empacado de ambos convertidores DC-301-A/B. Hay que mencionar que aungue el nimero
de reacciones simultaneas, en paralelo e incluso en serie, posibles dentro de los
convertidores cataliticos puede llegar a un numero abrumador, sélo son unas pocas las que
dominan el comportamiento y caracter del sistema reactivo, y con las cuales se puede
describir y analizar suficientemente el sistema. En esta seccion se mencionan solo las
reacciones que por sus caracteristicas pueden repercutir sustancialmente en los perfiles de
conversion y concentracion de las especies en el efluente de los convertidores cataliticos. En

los préximos capitulos se hara un desarrollo cuantitativo de las mismas.

1.3.1 Isomerizacion de parafinas

Se tienen por un lado la isomerizacion de pentanos y por otro lado la isomerizacion de
hexanos. El numero de isbmeros posibles depende de la longitud de la cadena lineal y de
los diferentes arreglos que puedan aceptar la configuracién electrénica de sus atomos.

Isomerizacién de pentanos Esquema
n-pentano (nP) i-pentano 2-metilbutano (iP)
Hscv\/CHg —_— H3C\(\CH3 nP — iP
CH,4
n-pentano (nP) Neopentano, 2,2-

metilpropano (2,2 MP)

nP - 2,2 MP
CHjy

H3CWCH3 —» H3C—~—CH3

CHs

llustracion 4: Reacciones de isomerizacion.
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Isomerizacién de hexanos Esquema
n-hexano (nH) 2,2-dimetilbutano (2,2DMB)
CH
HeC o~ HsC > ni = 2,2DMB
CHy —> CH,
CH,
n-hexano (nH) 2,3-dimetilbutano (2,3DMB)
CHj nH - 2,3DMB
CHy —> CHg
CH,
n-hexano (nH) 2-metilpentano (2MP)
H3CV\/\ H3C CH3 nH — 2MP
CH, ——= Y\/
CH,
n-hexano (nH) 3-metilpentano (3MP)
CHs nH — 3MP

llustracion 4: Reacciones de isomerizacion.

Ademas de las reacciones de isomerizacion, que sobremanera son imprescindibles en el
modelo a establecer, otras reacciones importantes son: hidrogenacion de benceno, apertura
de anillos nafténicos e hidrodesintegracion. El grado de importancia que cada una de ellas
tenga ameritard o no profundizar en el mecanismo por el cual logran desarrollarse a las
condiciones que operan la planta. Una manera sencilla de saber esta importancia es

determinando el grado tipico de conversion que alcanzan y su afectacion al equilibrio de las
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reacciones de isomerizacion. El hecho de que en determinado caso no sea nhecesario
profundizar en el comportamiento de alguna reaccion, no significa que no sea tomada en
cuenta, sino se considerara que es suficiente una aproximacion razonable de su
comportamiento. La justificacion de esta premisa se lograra Unicamente sometiendo los

resultados a datos de planta.

1.3.2 Hidrodesintegracion

La hidrodesintegracidon se efectla en el reactor dependiendo de la calidad de la carga, de la
temperatura de la operacién y estd favorecida por la funcién acida del catalizador. Las
moléculas grandes C,;’s + tienden a hidrodesintegrarse mas facilmente que las moléculas
pequefias. Las parafinas Cs y C, también se hidrodesintegran pero solo hasta cierto grado. Si
la isomerizacién no se efectia adecuadamente la hidrodesintegracion reducira la produccién
de liquido incrementando la produccién de calor, generando a su vez metano, etano, propano

y butano.

Hidrodesintegracion Esquema
Pesados (C7+) Ligeros (L)

P->L+L,
R
V\/\R + H — R\/CH3 + H3C/\R

llustracion 5: Reacciones de hidrodesintegracion.

1.3.3 Rompimiento de anillos nafténicos

Los tres naftenos que tipicamente estan presentes en la alimentacion son: ciclopentano,
metilciclopentano y ciclohexano, éstos se hidrogenan para formar parafinas con una
conversiéon de entre el 10% al 40%. En menor medida, ésta reaccion también contribuira al
desplazamiento del equilibrio del hexano y el pentano al adicionar cadenas lineales
susceptibles de isomerizarse a lo largo de los convertidores, ademas de contribuir

ligeramente al incremento de la temperatura de los convertidores.
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1.3.4 Hidrogenacion de benceno

La carga a la unidad puede contener hasta un 5% de benceno. El catalizador 1-8 saturara el
benceno para producir ciclohexano (UOP, 1996). Esta reaccion se efectia rapidamente y a
baja temperatura. La saturacion del benceno no estd limitada por las condiciones de
operacion de la unidad pudiéndose efectuar hasta una conversion muy cercana al 100%. La
razén por la que esta reaccion sea tan importante es porque es una reaccion fuertemente
exotérmica capaz de incidir en la sensibilidad del equilibrio termodinamico de las reacciones

de isomerizacion.

Hidrogenacion de Rompimiento de anillos nafténicos Esquema
benceno
Benceno (B) Ciclo hexano (cH) n-hexano (nH)
B + 3H,
+ 3H, —— O +H, —> HsC\/\/\CH3 - cH + H,
- nH

Metilciclopentano
(mcP)
CH,

+ H, > H3CW\ mcP + H, —» nH
CHj

n-hexano (nH)

Ciclo pentano (cP) n-pentano (nP)

Q + Hy —— MG~ _CHs cP4H; ~nb

llustracién 6: Reacciones de hidrogenacién de benceno y apertura de anillo.

[.3.5 Importancia relativa en la quimica del proceso.

En la Tabla 5 se muestran el total de reacciones que consideraremos. Como informacion

adicional, se presentan en la Tabla 6 los calores de reaccién aproximados por grupo reactivo.
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Es posible minimizar la influencia de las reacciones de apertura de anillos nafténicos pues no

s6lo no son tan exotérmicas, sino que ademas tienen poca conversion. Las reacciones de

saturacion de Benceno y las de isomerizacion son de facto importantes y requiere realizarse

un estudio adecuado de las mismas. En cambio las reacciones de hidrodesintegracion no se

contemplaran cuantitativamente en el presente trabajo pues supondrian un esfuerzo y

recursos fuera del alcance de esta tesis. Sin embargo un andlisis de sensibilidad al respecto

si se aborda en el ultimo capitulo. Por ejemplo, una carga enriquecida en benceno puede

traer como consecuencia que la temperatura del convertidor se eleve lo suficiente como para

favorecer la hidrodesintegracion, afectando los resultados esperados.

Tabla 5: Sistema reactivo considerado para los convertidores DC-301-A/B.

No. Nombre de la reaccion. Reaccion.
1 Hidrogenacion de benceno 1B + 3H, —» 1cH
2 Apertura de ciclohexano 1cH + 1H, - 1nH
3 Apertura metilciclopentano  1mcP + 1H, —» 1nH
4 Apertura ciclopentano 1cP + 1H, = 1nP
5 Isomerizacién de pentanos nP — iP

Isomerizacion de hexanos nH - iH

6 Ramificacion a 2,2,DMB nH - 2,2DMB
7 Ramificacion a 2,3DMB nH - 2,3DMB
8 Ramificacion a 2MP nH — 2MP
9 Ramificacion a 3MP nH — 3MP

Tabla 6: Calores de reaccion por grupos reactivos dentro del convertidor.

(UOP, 1996)
Reaccién Calor de reaccion (kcal/kmol) | Conversion tipica
1. Hidrogenacién de benceno. -50000 100%
2. Apertura de anillo. -11100 10%-40%
3. Hidrodesintegracion de C7 -11100 50%
4. Isomerizacion -2200 Equilibrio
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Capitulo Il. FISICOQUIMICA DEL SISTEMA REACCIONANTE

En el campo de la Ingenieria de procesos, se pueden elaborar tres tipos de modelos y sus

combinaciones (Himmelblau, 1976).

Tabla 7: Tipos de modelos y sus combinaciones.

1. Modelos fenomenoldgicos.
2. Modelos de balance de poblacién

3. Modelos empiricos

Ejemplos de modelos fenomenoldgicos los constituyen aquellos basados en las ecuaciones
de conservacion de materia, momento y energia. Las distribuciones de tiempo de residencia
y otras distribuciones temporales constituyen modelos de balance de poblacién. Finalmente
los ajustes de datos, por ejemplo mediante polinomios, son tipicos en los modelos empiricos.
Para el trabajo actual se hara una combinacion tanto del modelo fenomenolégico como del
empirico para constituir la base de analisis de nuestro sistema. Este modelo combinado
debera ser capaz de describir matematicamente el perfil de la concentracion de las diferentes
especies alimentadas al sistema a lo largo de los convertidores. El objetivo es que en base a
una composicion de alimentacion, se logre predecir bajo condiciones normales de operacién
gué composicion tendra el efluente de los convertidores. Una comparacion entre los
resultados obtenidos contra datos reales de la planta indicara si es valido el modelo.
Finalmente, ya que se halla validado el modelo, se sugeriran cambios en el régimen
operativo para favorecer la produccion de parafinas ramificadas capaces de aumentar el

octano del pool de las gasolinas de la refineria.

Como punto de partida, para describir matematicamente el perfil de concentraciones de
nuestro sistema de estudio, deberemos conocer el comportamiento de las diferentes
reacciones gue se presentan en los convertidores cataliticos. El estudio independiente de las
reacciones principales: hidrogenacion de benceno e isomerizacion de alcanos constituira el

contenido del presente capitulo como fundamento para la construccion de nuestro modelo.
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La segunda parte (capitulo Ill) describira la manera en que el total de reacciones se
interrelacionan dentro de los convertidores, segun los balances de materia y energia

pertinentes. La secuencia se resume en la Tabla 8.

Tabla 8: Secuencia para el desarrollo del algoritmo
de calculo del convertidor catalitico.

1. Descripcion matemética de la transformacién de las especies quimicas presentes en
el proceso, capitulo Il.

a. Saturacion de benceno.
b. Isomerizacién de alcanos.

2. Descripcion matematica de la variacion de la concentracion de las especies quimicas
dentro de un sistema bien definido, capitulo IlI.

a. Balances de materia.

b. Balance de energia.

II.1. Hidrogenacion de benceno

Es bien conocido que las reacciones de hidrogenacién se catalizan heterogéneamente
porque la actividad del enlace entre el hidrégeno y las superficies cataliticas, en particular
metalicas, se incrementa al aumentar el nUmero de orbitales d vacios teniendo 6ptimos en
metales como Co, Ni, Rh, Ru, Os, Pd, Iry Pt. (Fogler, 2008, pag. 653). El equilibrio de las
reacciones de deshidrogenacion se favorece a altas temperaturas (al menos 200°C) en tanto
que el equilibrio de las reacciones de hidrogenacién se favorece a temperaturas mas bajas.

La hidrogenacién de aromaticos y en particular la de benceno, es una reaccion relativamente
estudiada por el interés que tiene en la industria. La obtencién de ciclohexano es basico en la
produccion de materiales como el nylon-6 y nylon-66 (Hancock, 1975). Principalmente esta
reaccion es importante por el impacto ambiental que implican los aromaticos por su caracter
cancerigeno. Situacion que deviene en una estricta legislacibn ambiental a nivel global
(Toppinen, 1996) aplicable principalmente a los combustibles y otros derivados del petroleo.

La tendencia actual a desaromatizar gasolinas nace incluso como una respuesta equivalente
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a la que foment6 su aromatizacion. La produccion de aromaticos (como sucede en la
reformacién catalitica) perseguia en la década de los ochenta sustituir al Tetraetilo de plomo
altamente toxico como agente antidetonante. La nueva generacion de combustibles demanda
procesos que produzcan compuestos igualmente antidetonantes a aquellos que esta
sustituyendo. La virtud de la Isomerizacién es precisamente que posee ambos objetivos:

desaromatizar los combustibles sin por ello perder su caracter antidetonante.

Lo que se busca con una expresion matemética del comportamiento de la transformacion de
las especies quimicas, es principalmente lograr predecir qué conversion es posible lograr en

una determinada reaccion quimica, como en la desaromatizacion de naftas:

+_.©

Ademas de saber el grado de maxima conversion posible, es aln mas practico saber qué
tanto de esa conversidn se obtendra bajo determinadas condiciones. El primer objetivo es
posible gracias al desarrollo del equilibrio quimico y el segundo objetivo se trata por medio de
la cinética de las reacciones. Como veremos la isomerizacion de alcanos es una reaccion tan
rapida que bajo las condiciones adecuadas se logra practicamente la conversion predicha
por el equilibrio y se dice que esta limitada por el equilibrio. Por otro lado la hidrogenacion de
benceno es una reaccidon que bajo las condiciones a las que opera la planta en estudio, no
existe una barrera termodinamica que limite su conversion. De hecho técnicamente se logra
el 100% de ella. Sin embargo, es una reaccion limitada por la naturaleza fisica de su medio
reactivo, que segun su configuracion le permitira o no lograr ese 100%. Se puede decir que a

diferencia de la isomerizacion, la hidrogenacion no es una reaccion tan rapida.

La descripcion de las reacciones catalizadas, esta basada en los principios de Langmuir para
adsorcion de especies quimicas. El procedimiento supone una secuencia de pasos
reversibles basados en diversos mecanismos cataliticos. La rapidez total de reaccion sera
igual a la velocidad del paso mas lento, denominado paso limitante de la reaccién (Fogler,
2008, pag. 656).
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Tabla 9: Secuencia de pasos en unareaccion catalitica.

1. Difusion de reactivos del seno del fluido a la superficie externa del catalizador.

2. Difusion de reactivos de la superficie externa del catalizador a la superficie activa.
3. Adsorcion del reactivo a la superficie catalitica.

4. Reaccion sobre la superficie del catalizador.

5. Desorcion de los productos de la superficie catalitica.

6. Difusion de productos de la superficie activa del catalizador a la superficie externa

7. Difusiéon de productos de la superficie externa del catalizador al seno del fluido

Tanto la difusiéon externa como la interna, son un problema de transferencia de masa, y son
importantes bajo regimenes donde la resistencia a dicha transferencia es suficiente como
para por si misma dominar la rapidez global del proceso, es decir, el paso que limita la

rapidez de la reaccion esta dado por la rapidez de transferencia de masa.

La difusion externa es una funcion de las condiciones hidrodinAmicas del medio catalitico:

Fuerza impulsora Fuerza impulsora

Rapidez de transferencia =
P / Resistenca 1/k,

Donde la magnitud de k. reproducira las limitaciones fisicas y geométricas de la superficie

donde se desarrolla el fenémeno de difusion:

D,s es un coeficiente de difusividad y 6 representa el espesor de la capa limite que rodea la
superficie catalitica y es una medida de la distancia que deben recorrer las especies
guimicas para llegar desde el seno del fluido hasta la superficie externa del catalizador. A
velocidades altas de flujo de fluido (como las que tipicamente se presentan en los procesos
industriales de refinacion), la capa limite es tan pequefia que es dificil que se puedan
presentar limitaciones por transferencia de masa externa. En este trabajo se supondra un

modelo libre de resistencias a la transferencia externa.
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La difusion interna limita la reaccion principalmente cuando los reactivos requieren mucho
tiempo para trasladarse de la superficie externa del catalizador hacia el seno activo del
mismo. Esta situacion dependera principalmente del tamafio de particula del catalizador o
bien del D,,, diametro de particula. Supondremos que la limitacion a la transferencia de masa
interna ha sido una condicidén resuelta en el disefio del catalizador que utiliza la planta
isomerizadora y no la consideraremos en el presente modelo, dejando Unica y

exclusivamente los pasos 3 al 5 como posible limitantes de las reacciones involucradas.

[I.1.1. Modelo cinético para la hidrogenacion de benceno

Se han propuestos en la literatura diversos modelos cinéticos para la saturacion de
aromaticos segun las condiciones a las que se opera. Algunos estan determinados en fase
gas, y presiones moderadas (Lindfors, 1993), (Mirodatos, 1993), (Shawn D. Lin, 1993). Sin
embargo en los procesos de refinacidn a gran escala esta reacciéon normalmente se lleva a
cabo en fase liquida y a altas presiones, como es el caso de los convertidores de la planta
isomerizadora que se aborda en la presente tesis. Al respecto existen un numero
considerable de articulos (Saeys, 2005), (Toppinen, 1996), (Deepak Poondi, 1996), (Singh,
1999), (Konuspayev, 2009), (Saeys Mark, 2004). El problema radica en que son pocos los
estudios que usan Pt como superficie activa del catalizador, que como se recordara de la

seccion 1.2 es el elemento activo que se usa en los catalizadores de las plantas Penex.

Dentro de los diversos estudios que son posibles encontrar en la literatura existen diversos
esquemas que modelan el comportamiento cinético de las reacciones de desaromatizacion
(Shawn D. Lin, 1993), sin embargo de ellos es posible visualizar los siguientes puntos de

discusion.

e Forma activa del hidrogeno: disociado o molecular. (Murzin, 1989)

e Adsorcién competitiva de especies. (Toppinen, 1996)

e intermediarios y paso limitante de la rapidez. (Toppinen, 1996)

e Adicion de los diferentes hidrégenos al anillo aromatico como paso limitante de
la rapidez. (Shawn D. Lin, 1993)

Precisamente en Lin y Vannice, atendiendo a estas ideas, se desarrollan 16 modelos

diferentes de reaccion a temperaturas de entre 317 y 364 K sobre catalizadores de Pt
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soportado y se llega a la conclusibn de que sélo un modelo es capaz de ajustar
satisfactoriamente los datos experimentales. EI modelo asume disociacion competitiva del H,
adsorbido, donde la adicion del primer atomo de H es el paso limitante de la reaccion. El
mecanismo se indica en la ilustracion 7 y desglosa la reaccion global en una secuencia de
reacciones hipotéticas. De lo que se trata es de verificar si el modelo hipotético ajusta

correctamente los datos experimentales como lo han hecho Lin y Vannice.

KHZ
Hz(g) + 25, = 2HS; (1)
Ka
B(g) + SZ = BSZ (2)
k
ApS, + HS; — AgHS, + S; (3) Limitante
K
AgHS, + HS, &= AgH,S, + S; (4)

K
ABHZSZ + 4H51 <:>ABH6SZ + 451 (5)
1/Kan
AgHS, —= Apgy+ Sz (6)

K
ApSy + S, === AgH_.S, + HS, (7)
Kp,
ABH_152 + SI — ABH—ZSZ + HSI (8)
Kpg
ABH—SSZ + Sl — CHSZ + HSl (9)

K
CHS, + HS, e&—2= cH+H+S,+5, (9)

llustracion 7: Mecanismo de reaccién para la hidrogenacion de Benceno.
Mecanismo dual donde §; representa un sitio de adsorcion de hidrégeno y S, un sitio de adsorcion de benceno;

AgH _; es anillo aromético parcialmente hidrogenado (Shawn D. Lin, 1993).

El principal fendmeno que describe estos pasos elementales es conocido como quimisorcion.
En este fendmeno se representa a las superficies cataliticas como una regidén poblada de
sitios activos S vacios o libres de cualquier especie quimica. Véase que en el modelo de Lin
y Vannice se proponen dos tipos diferentes de sitios activos. La adsorcion de una especie en
determinado sitio se representa con una combinacion de la letra que simbolice dicha especie
y el simbolo que represente el tipo de sitio al que se adsorbe. La concentracion molar total de

sitios activos por unidad de masa de catalizador es igual al nUmero de sitios activos por
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unidad de masa dividido entre el numero de Avogadro (Fogler, 2008, p4g. 661), comiunmente
se denota como C; [mol/g.cat]. La concentracién de sitios vacios C, es el nimero de sitios
vacios por unidad de masa de catalizador dividida ente el niamero de Avogadro. La
concentracion de sitios adsorbidos por la especie i se denota como C;_s. Un balance de sitios

contabiliza el total de sitios con especies adsorbidas y sitios vacios.
C.=0C,+ z Ci_s
i

Si partimos del hecho de que la rapidez del paso limitante es proporcional a la concentracion
de sitios con benceno adsorbido como de sitios con hidrégeno molecular adsorbido,

podemos obtener la siguiente expresion.
r= kOBSZGHsl

Donde k es la constante de proporcionalidad de la rapidez de la etapa limitante respecto a la
fraccion de sitios adsorbidos. Para lograr calcular la rapidez de este paso necesitamos en
primer lugar expresar la concentracién de sitios en términos de variables medibles, por
ejemplo la concentracion o la presion parcial de las especies involucradas. Para el caso del
hidrégeno, que tiene una adsorcion disociativa, segun la reaccion elemental (1) de la
ilustracion 7, la rapidez de adsorcién es proporcional a la presion parcial de la molécula de
hidrogeno presente en el sistema, porque esta tasa depende del nUmero de colisiones de
gas con la superficie (Fogler, 2008, pag. 664). Por otro lado para que una molécula se
disocie al adsorberse es necesario que haya dos sitios activos vacios adyacentes y la
probabilidad de que esto suceda es proporcional al cuadrado de la concentracion de sitios
vacios. Segun éstos dos razonamientos, la rapidez de adsorcion del hidrogeno sera
proporcional tanto a su presion parcial como al cuadrado de sitios vacios en la superficie

catalitica.
2
r~ PHZ Csl

Como la adsorcién del hidrégeno es reversible, también es necesario representar la
desorcion. Esta sucederd cuando dos sitios adyacentes estan ocupados por atomos de
hidrégeno, y sera por tanto proporcional al cuadrado de la concentracion de sitios ocupados.

La rapidez neta de adsorcion se expresa como sigue:
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_ 2 2
radH - kadPHZCS]_ - k—adCHsl

Donde k,q Y k_sq SOn las constantes de proporcionalidad de adsorcién y desorcidon
respectivamente. El cociente de estas constantes es conocida como la constante de
equilibrio de adsorcion: Ky, = kqq/k_qq Y describe el punto en el que el numero de
moléculas que se adsorben por unidad de tiempo es igual al niumero de moléculas que se
desorben. De hecho en ese punto de equilibrio la tasa neta de adsorcion es igual a 0, por lo

gue aplicando estas ideas y arreglando términos tenemos:

2 CHSlz
0= kad PHzcsl - KH
2

1/2
Cus, = Cs,( Ku,Py,) " ()

De la expresién anterior sélo falta eliminar el término de la concentracién de sitios vacios que
no es un valor susceptible de medirse por medios convencionales. Retomando el balance de

sitios para la adsorcién de H, tenemos:

C; = Cys, + Cs, = En fracciones: 1 = Oys, + Os,

1/2
Ous, = Os, (Kp,Py,) " ... (b)

Combinando ambas ecuaciones (a) y (b), arreglando y despejando obtenemos (c)

1= Osl(KHszz)l/z + G)51
o — 1
T 14 (K Py)
1/2
Ky P
Ous, = (K, Pr,) e (€)

1+ ( Ky,Pu,)

Que de hecho es la expresion a la que sin mayor preambulo llegan Lin y Vannice para la
fraccion de sitios adsorbidos de hidrégeno (Shawn D. Lin, 1993). Ahora ya solo faltaria

deducir una expresién similar para la fraccion de sitios con benceno adsorbido. El balance de
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sitios debera contabilizar sitios vacios y sitios con especies adsorbidas tanto de benceno
como de benceno parcialmente hidrogenado.

1= G)Sz + @BSZ + @ABH_ + GABH— + -+ GABH—

152 252 652

A través de la manipulacion de las diferentes constantes de equilibrio de cada paso
elemental donde esté involucrada la molécula, y por un procedimiento semejante a como se

hizo con el hidrogeno se llega a la siguiente expresion (d):
Kp Pp

- e (d)

j= Dj

1+ KBPB +Z?=1<#(__{/2> KB PB
(KHZPHZ)

Ops =

Para simplificar (d) Lin y Vannice asumen que de las 6 especies adsorbidas de benceno
parcialmente hidrogenado, sélo una domina en la sumatoria del denominador, de hecho el
valor de € que mejor modele los valores experimentales indicara cual es dicha especie.

Reduciendo términos y sustituyendo (d) junto con (c) en nuestra ley de rapidez tenemos:

k(Ku,Py,) "~ Kp Pp (KHZPHZ)E/Z)

D ( €/2
(1 + (KHZPH2)1/2> <1 + K Py + <K—‘E/2> K pB> (Ku,Pu,)

(KHz PHz)

)1/2

T =

En esta expresion de rapidez se han factorizando y englobado las diferentes constantes de

equilibrio en una sola representada por K, ademas de que se ha multiplicado y dividido por
(KHZPHZ)”2 con la intencién de arreglar y llegar a la expresion deseada (e) con solo tres
pardmetros de ajuste ((k Kg), ( KHZ) y (KP KB)>. Lin y Vannice reportan los valores ajustados

y se muestran en la tabla 10, siendo el valor de e=1 el que mejor model6 a diferentes

temperaturas.

_ k Ky Pa( Ky, P,) " (@)
(1+ (KiyP,)"®) (K Pay)"* + KP Ky Py)

Las simplificaciones, suposiciones, valores y condiciones con las que se desarrollo el

modelo anterior s6lo son hipotéticos. Pueden distar mucho de las aplicables a la naturaleza
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real de los convertidores cataliticos que se pretenden simular. Incluso aunque se emplee el
mismo tipo de catalizador, hay muchas variables que modificarian tanto el modelo cinético
como el valor de los parametros de ajuste deducidos por Lin y Vannice: fase de reaccion
liguida y no gaseosa; composicion de la alimentacion y competencia por los sitios activos del

catalizador; presiones altas en lugar de moderadas; etc.

Tabla 10: Parametros cinéticos para la hidrogenacion de benceno.
Catalizador: Pt/AI203; i=1; fase gas. (Shawn D. Lin, 1993)

Temperatura (K)

313 337 356

kKg 1.1 5.4 26
Ky, 85 61 7.4
K? Ky 1400 1800 920

Desgraciadamente no existen en la literatura modelos que contemplen todas las variables de
nuestro interés, pues se requeriria un estudio particularizado en alguna planta piloto. Sin
embargo si es posible encontrar condiciones de operacion que minimicen la variabilidad y la
tarea consistira entonces que de entre diferentes modelos se busquen aquellos o aquél que
proporcione resultados mas exactos al momento de operar una simulacion. Hay que admitir
gue serd necesario ademas de probar, manipular los parametros de los diferentes modelos,
hasta lograr una simulacion mas exacta. Incluso se podrian hacer ajustes numéricos muy
formales de disponerse la facilidad operativa de una planta, pero desafortunadamente es
algo fuera del alcance de este trabajo. Por ello sélo se podra hacer un acercamiento con la
informacion disponible en la literatura, que de antemano ya es bastante y muy valiosa.

En el apéndice | se incluyen diferentes modelos con observaciones pertinentes, y se indica
cudl fue el que mejor modeld el sistema de convertidores pertenecientes a la planta que se
estd simulando. El apéndice Il presenta diferentes fechas operativas con datos de
composicion, temperaturas y presiones de los convertidores, obtenidas del sistema de control

distribuido de la refineria “Miguel Hidalgo”.
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[1.2. Isomerizacion de alcanos

A diferencia de lo que sucede con la hidrogenacion de benceno, la isomerizacién de cadenas
Cs/Ce nO sblo genera un producto sino una mezcla de ellos. Los alcanos lineales son la clase
mas simple y menos reactiva de todos los compuestos organicos (Wade, 2004, pag. 80). A
diferencia de otros grupos funcionales, éstos son apolares y por tanto malos electrofilos,
tampoco tienen dobles enlaces que les proporcionen reactividad significativa, tienen
carbonos disustituidos relativamente estables, etc. Por ejemplo la energia de disociacién del
enlace CH3;CH,-H igual a 98 kcal/mol es alta en comparacion a las 81 kcal/mol del enlace
polar CH3CH,-Cl (Wade, 2004, pag. 134). Entonces: ¢Ddénde se centra la actividad de los
alcanos para lograr reacciones de Isomerizacion? Como veremos la reactividad de estos
compuestos estad limitada; sin embargo, bajo ciertas condiciones es posible lograr
conversiones muy cercanas al equilibrio, gracias al medio catalitico bifuncional (4cido-
metalico) empleado en el proceso Penex. Desarrollaremos de primera mano en 4.2.1 la
funcién acida del catalizador que nos dara un panorama introductorio sobre la reactividad de
éstos compuestos. Posteriormente abordaremos en 4.2.2 el papel simultdneo de la doble
funcionalidad acido-metadlica, que por si misma también acarrea las reacciones colaterales de
saturacion de aromaticos vistas en la seccién anterior y que son muy importantes para el
trabajo de andlisis del presente trabajo. La catalisis bifuncional incluye los mismos conceptos
descritos en la catalisis acida sélo que en diferentes pasos. Es importante enfatizar que las
reacciones de isomerizacién alcanzan la conversion predicha por el equilibrio,
independientemente del proceso, condiciones de operacién, mecanismo o ruta de

reaccion, etc.

[1.2.1 Catalisis acida

En el caso especifico del proceso Penex el promotor del catalizador (percloroetileno)
incrementard la acidez de de la alumina al sustituirle sus grupos OH~ por Cloros acidos

capaces de activar la isomerizacion de las cadenas lineales de alcanos al formarse HCI.

OH oM cl cl
- - Percloroetileno - . i i
O—A—O0—A—0—A—0 ——» O—A—O0—A—0—A—0

o O @] o O] o
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Las reacciones de isomerizacion que se catalizan por éste medio son mejor conocidas como

reacciones en cadenay presentan pasos bien definidos (Sie, 1997, pag. 2809) que son:

e Iniciacidon: se genera un intermedio reactivo.
e Propagacion: el intermediario reacciona para formar otro desencadenando la reaccion

e Desactivacion: pérdida de la actividad catalitica.

El mecanismo en cadena tiene una virtud de especial interés al momento de explicar las
reacciones de isomerizacion, pues es capaz de responder a la pregunta: ¢ Por qué se obtiene

una mezcla de productos y no uno solo?

En la etapa de iniciacion se forma un carbanion a partir del contacto de una molécula neutra
de hidrocarburo con el catalizador acido gracias a la abstraccion de un ion hidruro por medio
del cloro (perteneciente al catalizador) que generara un estado de transicién conocido como

ion carbonio ademas de acido clorhidrico como se muestra en la ilustracion 8.

llustracion 8: Posibles etapas de iniciacion en el mecanismo acido para la isomerizacion de parafinas.

La iniciacion en el mecanismo bifuncional es aln mas compleja, pues no se formara un
carbanion, sino un carbocation, porque en realidad la abstraccion del protébn no se hace
sobre una parafina sino sobre una olefina formada en la funciébn metélica del catalizador,
como veremos mas adelante. Posteriormente el carbocation formado debera tener una etapa
de reacomodo de los atomos de carbono para ramificarse, y es uno de los pasos mas
discutidos en la formulacién del mecanismo de reaccién. De manera simple puede verse la

etapa de reacomodo como si el grupo metilo se separara completamente del carbocation
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formado en la etapa de iniciacion para después volverse a unir en otra posicion de la cadena

residual.

Q
O CH _CH,

CH , -
H3C/ \/\CH3 H3C/ ~ + CH3
CHg CHj

C_ _CH, L+
e 2 —_— H
Hoe” N Hsc/c\/c 3

Sin embargo esta parte del mecanismo es muy poco probable pues el ion metilo es una
especie con un estado energético sumamente excitado (véase la Tabla 11). De hecho para
lograr separarse éste del carbocation se requeriria la desconfiguraciéon de un enlace sigma
estable hacia un estado de transicion con una energia de activacion muy alta poco probable.
Incluso otras reacciones se verian mas favorecidas energéticamente, como por ejemplo, la
adicion de sustituyentes mas largos que el metilo que poseen entalpias de formacion

menores (véase la Tabla 11) pero que en la realidad no se producen.

Tabla 11: Calores de formacion de iones alquilo.
(Sie, 1997, pag. 2810)

Carbocation Tipo de ion Calor de formacion
[KJ/mol]
Metilo Primario 1080
Etilo Primario 942
n-Propilo Primario 913
n-Butilo Primario 883
Isopropilo Secundario 812
sec-Butilo Secundario 795
ter-Butilo Terciario 733

En su lugar se ha propuesto en la literatura un paso alterno conocido como mecanismo
monomolecular. En este mecanismo en vez de sugerirse una migracion del grupo metilo

hacia el carbocation secundario formado en la etapa de iniciacion, se postula el equilibrio
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entre dicho carbocation secundario y la formacibn de una estructura Illamada
dialquilciclopropano que es un ion pentavalente (ion carbonio). Este mecanismo fue
propuesto por Condon (Condon, 1958, pag. 121) y Brouwer (Brower, 1968).

R R
CH . (IjH3
H
-~ V\ + —_— +
H3C CH3 P S C CH
\H - H3C/ ~_— 3
H H

llustracion 9: Mecanismo monomolecular, para el reacomodo del pentano.
(Condon, 1958)

La tension inherente a su estructura ternaria aunada a la carga deslocalizada del proton,
podrian suponer una especie que de igual manera sea energéticamente improbable, sin

embargo ésta se estabiliza por resonancia favoreciendo su formacion (Gates, 1992).

R R R H. R R, H R
H:;H — H H —> H H
- -

g
/l\
H,LH H H H H

llustracion 10: Dialquilciclopropano estabilizado por resonancia.
(Gates, 1992)

Este tipo de anillos ternarios son lo suficientemente estables que incluso se han llegado a
aislar como es el caso del catién trifenilciclopropenilo (Nenitzescu, 1968). De hecho un
argumento muy fuerte que soporta su formacion como intermediario reactivo en la
isomerizacion de cadenas de Cs/Cg, es el hecho de que el ion carbonio postulado explicaria
por qué aun en presencia del superacido HSbFg el n-butano no isomeriza a isobutano a
temperatura ambiente, como si lo hacen rapidamente el n-Pentano y el n-Hexano a sus
respectivos isdmeros (Oelderik, 1968), pues la ruptura del Unico enlace que produciria
isobutano, implica la formacion de un carbocation primario, que como ya se ha visto, es
energéticamente improbable. Por si el argumento pareciera aun insuficiente, otros estudios

han corroborado mediante pruebas isotopicas en base al C-13 la manera en que las cadenas
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se reacomodan via rupturas improductivas al intentar isomerizar el n-butano (Chavelier,
1977). Una implicacion del mecanismo monomolecular es que como el nimero de posibles
estructuras ciclico-ternarias se incrementa con la longitud de la cadena a isomerizarse,

también la reactividad se incrementa con ésta longitud.

En la etapa de propagacion el carbocation de la etapa anterior colisionara con una nueva
molécula lineal abstrayéndole un i6n hidruro para estabilizarse, convirtiéndose en una
molécula neutra. Se formaran asi el isbmero y un nuevo carbocation capaz de reiniciar el

ciclo.

$H3 HSD /jifJ/ CH://\\
+ - CH + -

- 3 H,C CH
Hsc/c\/CH?’ + ch/l\/\CH H3C ’ ’

3

De manera similar, el mecanismo acido global para la isomerizacibn de n-hexano, se

representa en la ilustracion 11.

PN

n-Hexano

“H ‘“mw;J\:,/ = \\/z/“-L\/ \\/L\\/z/
a b b 3MP

A — AKX

Tipo A

+

+
\xu//\\T// :___;-\\\,/*RW,/’ - \T//’

e L
oY —

a4
N

2,3DMB

/er/’

2,2DMB

H

llustraciéon 11: Isomerizacion de n-Hexano.



Facultad de quimica, UNAM.

Por ultimo la etapa de desactivacion cierra el ciclo reactivo de la isomerizacion en cadena y

se debe principalmente a la pérdida de HCI del sistema.

[1.2.2 Mecanismo bifuncional

De las diferentes tecnologias utilizadas para la isomerizacion de alcanos lineales mas
ampliamente usadas a nivel industrial ninguna de ellas obedece a wuna -catalisis
exclusivamente acida por las implicaciones que conllevaria el manejo excesivo de residuos
cataliticos. En su lugar se ha hecho uso de una catalisis heterogénea de tipo bifuncional.
Mills (Mills, 1953) encontr6 que la actividad de aquellos catalizadores para isomerizar
alcanos que poseian sélo una funcién dehidrogenizante (metdlica) o una funcién acida, era
considerablemente menor a aquella que se llevaba a cabo en un catalizador bifuncional. Con
similares resultados Weisz (Weisz, 1962) encontré que la rapidez con que el n-hexano se
convertia a sus respectivos isdmeros en catalizadores a base de silice-alimina y platino era
mayor que aquella reportada sobre sélo uno de estos componentes. Estudios similares se

encuentran en Ciapetta (Ciapetta, 1953).

En la ilustracion 12 se integran ambos mecanismos: acido y metalico. La molécula lineal se
sometera a la abstraccién de hidrégeno molecular, el cual quedara fijado en el sitio metalico
del catalizador generando un alqueno donde el doble enlace le proporcionara una mayor
reactividad a la molécula. Posteriormente el alqueno lineal se saturara al tomar un proton del
HCI parcialmente formado en la desprotonacion del alqueno pasos mas adelante, generando
un carbocatién gracias a la funcion acida del catalizador tal como se mostré en la ilustracion
8, permitiendo asi que la molécula se reacomode segun el mecanismo monomolecular
(Volkova, 2007). Ambos pasos, la protonacion y el reacomodo han sido descritos en la
seccién anterior. Cabe decir que tanto Wills como Weisz proponen que es precisamente el
reacomodo monomolecular el paso limitante de la reaccion. El alcano ramificado se
desprotonara gracias a la accion acida del cloro activo en la alimina formando un alqueno al
estabilizarse la carga positiva del carbocation mediante un doble enlace. Finalmente el
alqueno ya ramificado se hidrogenara nuevamente en la funcion metélica del catalizador para

desorberse como un alcano ramificado.
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Sitio metalico Sitio acido +
— L e — —
n— CphHynyo n—CyHyy &———=n—CGH 5n4
A
Deshidrogenacion Protonacion A
I
a
H, HYCl— Reacomodo
i
n
. . a
Hidrogenacion y Desprgtona[]'g’n v
Sitio metalico | Sitio acido

. . +
[ = Gy =1 - CHyy =1 - ChH 341

llustracion 12: Mecanismo bifuncional para la isomerizacion de alcanos.
(Weisz, 1962)

La tarea de modelar matematicamente el mecanismo cinético de las reacciones de
isomerizacién de alcanos nos parece ser poco practica. Seria poco viable intentar ajustar
tantos pardmetros cinéticos encontrados en la literatura al caso especifico de estudio, sobre
todo cuando tenemos una gran variabilidad de las condiciones de operacién que modificarian
sustancialmente los resultados teo6ricos en comparacion a los reales. De entre las
condiciones involucradas en la reproducibilidad de la operacion de la planta tenemos:
e Tipo catalizador
o Metal activo: Pd, Pt, Ni...
o Soporte metalico: Al,O3 zeolitas, 0xidos, sulfatos, combinacion de ellos....
o Selectividad del catalizador
o Promotores
o Inhibidores
e Formas de desactivacion del catalizador
e Temperaturas de operacion
e Presiones de operacion
e Relacion H,/HC
e Espacio velocidad del convertidor
e Composicion de la mezcla reactiva

o Competencia por sitios activos
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En su lugar, el problema se abordara simplificando el modelo matemético partiendo de la
suposicion de que las reacciones de isomerizacién alcanzan una conversion muy cercana a
la del equilibrio. Esta simplificacidon se puede justificar partiendo del hecho de que los
convertidores comerciales a nivel industrial para la isomerizacion de alcanos
normalmente se encuentran sobredimensionados, permitiendo que las reacciones de

isomerizacidon no se encuentren limitadas cinéticamente.

X
Vs W= W
W,
Xin | —— 4/- n
X 7 i- —~ w,
E Cantidad W
] empacada
—AT ATrexl Il
e — ¢ W0
Torr Tor T Tri

Grafico 1: Representacion del sobredimensionamiento de los convertidores cataliticos de la planta
isomerizadora.

Para explicar el grafico 1, supongamos una temperatura Ty, a la salida del convertidor dada
por las contribuciones AT,.,; + AT,.,; que representan respectivamente el incremento de
temperatura por reacciéon de isomerizacion y en conjunto el incremento por el resto de las
reacciones involucradas. Tras disminuir la temperatura de entrada al convertidor de T,; a T,,
igual a —AT, se tendra igualmente una disminucién de la temperatura del efluente dada por
Ty;; que provocara un incremento de la conversion del n-alcano i desde X;,; hacia X; ;; segun
el caracter exotérmico de las reacciones de isomerizacion. Este incremento requerird mayor
cantidad W de catalizador empacado en el convertidor sin embargo no sobrepasara el
maximo disponible, gracias al sobredimensionamiento, tal como se muestra, en el gréfico,

donde W,,,, €s mayor a W,.
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[1.3. Termodindmica de las reacciones de isomerizaciéon

Para saber qué isomeros estan favorecidos espontdneamente al someter las cadenas
lineales de alcanos a una activacion catalitica, utilizaremos el criterio de Gibbs de
espontaneidad, el cual consiste en minimizar una funcion energética llamada energia libre y
que varia con las propiedades del sistema (parametros medibles) que son temperatura y

presién, asi como del potencial quimico de las i especies:

dG = —SdT + VdP + z wdn,
i

Esta funcion energética es una medida de la energia libre contenida en las especies
implicadas en una reaccidn quimica y expresa el residual energético disponible para llevar a
cabo un proceso.

dG = Energia libre de productos — Energia libre de los reactivos

Si los niveles de energia de los productos son mas bajos que los niveles de los reactivos
(reaccion en descenso) la reaccion esta energéticamente favorecida (Wade, 2004, pag. 130).
La idea de que un proceso tiende a un minimo energético (minimizar dicha funcién) se
traduce en pensar que tiende a un estado en el cual el sistema ya no presenta una variacion
respecto a las propiedades que lo definen, es decir hacia un estado de equilibrio mejor
conocido como equilibrio material, caracterizado porque en él la variacion de la energia libre

de Gibbs es nula (a temperatura y presion constantes)

dG = Z yidn; = 0 ...(Condicion de equilibrio)
i

En particular a nosotros nos interesa el equilibrio quimico de las a reacciones de

isomerizacién mismas que se pueden representar matematicamente de la siguiente manera:

VA11 VA12 VAli
vA vA T Ay,
aA S cB o 0s | 2, T A
Para una sola 1 Para multiples : . :
reaccion a reacciones « VAal VAaZ VAai
#

_—
S E v\

l
l‘ = 0,2, Vs
a i
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Donde el coeficiente estequiométrico v,; representa la proporcidbn con que reacciona una
especie i respecto a las demas en determinada reaccion a. Es decir que el cambio en el
numero total de moles An; de una especie es proporcional a su coeficiente estequiométrico
de dicha especie. A la constante de proporcionalidad que cumpla la igualdad se le conoce

como avance de reaccion (Levine, 2004, pag. 159)
Mg = Nijg — Njyq = V4iéq - (Balance de materia)

Si se aplica un balance de materia a una cantidad diferencial de reaccién (Smith, 1996, pag.
641) y luego combinamos con el criterio de equilibrio de Gibbs para un sistema de «

reacciones tenemos el siguiente modelo matematico:

dG, ., .
F = Z UgiVai = 0...Funcién(es) objetivo
a i

Gréfico 2: Representacién gréafica para la minimizacién de la
energia de Gibbs para dos reacciones.

Esto es, el potencial quimico de cada una de las especies involucradas en un sistema
reactivo, varia conforme se llevan a cabo las diferentes reacciones en las que cada especie
participa. Esta variacion continuara hasta que la energia de Gibbs de cada una de esas

reacciones alcance su valor minimo que ademas es comun a cada una de ellas. Tendremos
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entonces un sistema no lineal de a ecuaciones que convergen en dicho valor minimo de

energia libre.

dG,
a=1—>—=2y1iv1i =0

dg; £
5 dG, Z 0
= - — = Vo: =
dG,; Z —0
a=n- = .um'vni -
dé, £

Para resolver este sistema de ecuaciones es necesario expresar el potencial quimico en
términos de variables medibles. Una deduccion tipica se realiza para gases, sin embargo por
medio de argumentos formales (Winterbone, 1997) que por simplicidad no se muestran aqui,
se puede llegar a una expresion aun mas general:

fia
foia

Uig = UCiq + RT ln( ) ... (Potencial quimico)

Donde u°,, es el potencial quimico de la especie i a un determinado estado de referencia, R
es la constante universal de los gases, T es la temperatura a la cual se evalla el potencial
quimico, f;, es la fugacidad de la especie i y f°,  es su fugacidad a un estado de referencia.
El cociente de fugacidad es el de mayor importancia en esta expresién y puede tomar
diferentes formas segun la configuracion del sistema que se esté trabajando, como podemos
ver en la Tabla 12.

Tabla 12: Relaciones de fugacidad.
(A. Neron, 2012)

fia —yp Mezcla de gases ideales. Estado de referencia a P=1 bar.
flia Yi Temperatura de la mezcla
fia —$.y.P Mezcla de gases no ideales. Estado de referencia a P=1 bar.
fia i Temperatura de la mezcla. Presiones de la mezcla de bajas a
moderadas
fia —yx Solucion no ideal de liquidos descrito por un modelo de
=YX

Fia coeficiente de actividad (y). Estado de referencia a P=1 bar
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Sustituyendo la definicion del potencial quimico en nuestra funcion(es) objetivo y
acomodando términos tenemos una expresion final susceptible de calcularse con informacion

experimental reportada en la literatura.

va(amﬁ ——RTZ (f“") .. (A)

4

Donde el lado izquierdo de la ecuacion (A) es mejor conocido como la energia libre de

reaccion estandar, y en el lado derecho la constante de equilibrio termodinamico.

(4G, (1)e = —RTIn | | ( ]fw‘ ) L ue)., = ~RTIn(Keq),

Dicha constante de equilibrio es una medida de la concentracion de las especies en un
sistema reactivo y tendra un valor bien definido cuando el sistema haya alcanzado el
equilibrio igual a la energia libre de reaccion estandar, segun la temperatura del sistema
reaccionante. De tal manera que una vez correlacionadas estas concentraciones a una base
de célculo, sera posible conocer las proporciones en el equilibrio. La energia de Gibbs para
la reaccién a como una funcion de la temperatura, esta calculada en base a los estados de

referencia mediante la siguiente ecuacion:

T

T
v;Cp;
AG,(T), = ZviHiTef +Z f viCpydT | =T ZviSi”’f +Z f ‘Tp‘dT

i a i Tref l a t Tref

En general el procedimiento para determinar los equilibrios simultadneos, consiste en obtener
mediante igualdades termodinamicas los valores por un lado de la energia libre de reaccion y
por otro lado mediante una ecuacidn de estado el valor de la constante de equilibrio. Ambos
lados de la expresién requieren de informacién experimental que en sistemas simples es facil
de obtener en bases de datos termodinamicas o en fuentes literarias con un determinado
grado de certidumbre. Sin embargo para sistemas complejos como el que estamos
abordando, es dificil encontrar informacidén que ajuste correctamente la fenomenologia del
sistema trabajado. El diagrama de la ilustracion 13 esquematiza el procedimiento a seguir,
segun una funcion objetivo como base para la formulacion de un algoritmo iterativo que

resuelva el sistema de a reacciones en equilibrio quimico. Las propiedades termodinamicas a
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las condiciones de operacién (30 kg/cm2 y 400 K) se tomaron de la base de datos del
simulador de procesos Hysys (Aspen, 2007). El diagrama de la ilustracion 14 explica el
procedimiento de calculo para resolver el sistema de funciones objetivo no lineales, por el
método de Newton-Raphson (Kiusalaas, 2005, pag. 160) que consiste en linealizar el sistema
de ecuaciones en la vecindad de un vector solucién propuesto (vector avance de reaccion),
el cual se ir4 corrigiendo iterativamente mediante la divergencia (Jacobiano) del modelo,
hasta obtener un error significativo, determinado previamente bajo una tolerancia. Dado que
fue dificil encontrar informacion para el calculo de los coeficientes de actividad de cada una
de las especies i, en un sistema de cinco especies, a altas condiciones de operacion, se
afiadieron i ecuaciones objetivo que ajustaran dichos coeficientes haciendo coincidir la
composicién calculada con la composicidn del efluente de una corrida que presentara minima
hidrodesintegracion como base de calculo (véase caso 1 del anexo Ill). El hecho de haber
escogido una corrida con minima hidrodesintegracion fue para excluir reacciones ajenas a
las de isomerizacion de alcanos para asegurar que las proporciones alcanzadas en el
equilibrio, y con ello los coeficientes de actividad obtenidos en dicha corrida, se pudieran
generalizar para cualquier otro sistema. El procedimiento anterior se realiz6 a diferentes
temperaturas obteniéndose los gréaficos 2 y 3. Los datos termodinamicos estandar para las
diferentes especies involucradas en el sistema se listan en la Tablal3. Los coeficientes de
actividad calculados se muestran en la Tabla 14 y se determinaron a 402 K (Temperatura del
efluente del convertidor DC-301-B del caso 1, véase Anexo lll), porque tentativamente ésta
seria la temperatura a la que se alcanzé el equilibrio que dio el caracter definitivo a la
composicion del efluente de la planta en dicha corrida, sin embargo se supondra que estos

coeficientes no varian con la temperatura.

En particular cada caso de estudio arroja diferentes vectores solucién (avance de reaccion)
X = X(&;) a diferentes temperaturas. Como se vera mas adelante en lugar de trabajar con
este vector se prefirié trabajar con un concepto conocido como conversion, de tal manera
gue correlacionandolo a diferentes temperaturas se obtuvo un ajuste polinomial (Método
Newton) (Kiusalaas, 2005, pag. 105) que fuera de facil manejo al momento de implementar el
algoritmo de calculo de los convertidores cataliticos. Los coeficientes de los polinomios que
cada ajuste adopt6 segun el caso de estudio se muestra en la Tabla 26 del apéndice Il y su

manejo se muestra en el capitulo 3.2.
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llustraciéon 13: Determinacion de equilibrios simultaneos

Para cada reaccién a se propone un
avance de reaccién formandose el

vector:

X= X(fl! EZJ 53; ---;Ea)

A 4

Balance de materia:

Ny, = Ny, V;
Ai final Ninicial + Z iSa

i

\ 4

Equilibrio quimico

. \Vi ) na, .
(Keqo)caiculado = | | (j:la ) Donde ]2“ = Vi( flnal)
i f ia f ia

aninal

\ 4

Energia libre de reaccién

_(AGOT)r
(KeCIa)teérico =e RT

A 4

~

/Se propone la funcidn objetivo
fa(fq) = (KEQa/l(X))calculado - (KeQa)teérico =0

F(X) = KeQa(X)calculado - Keqateérico =0

N J
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de una planta de isomerizacion

llustracidn 14: Solucidn de un sistema no lineal

INICIO

A 4

Sea el Sistema de n ecuac

FOO = (F100, f2(0),

iones no lineales:

f3X), ... faa(X))

v
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\4
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n _ 0fi _ filxj+Ax), xizj)—fi(xj—Ax), Xixj)
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L 0x;

j=1""
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JOOAX = ~F(X) ' o
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sistema lineal

](Xanterior)AX = _F(Xanterior)
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X = Xanterior
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)
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L
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Tabla 13: Propiedades termodinamicas empleadas en el algoritmo de calculo.
(Aspen, 2007)

AH™ef ASTef Cp prom.
Compuesto [KJ/kmol]* [KJ/kmol K]* [KJ/kmolK] **
Hidrégeno 2,921 103.3 29
Benceno 64,210 -106.1 163
Ciclohexano -138,000 -136.2 207
Metilciclopentano -120,400 -139.9 211
Ciclopentano -90,870 -171.3 178
n-Pentano -154,000 129 252
i-Pentano -160,700 90.16 280
n-Hexano -177,000 133.9 255
2,2-DimetilButano -196,100 78.33 216
2,3-DimetilButano -188,300 87.56 216
3-MetilPentano -182,500 -56.45 260
2-MetilPentano -180,400 107.5 254

* Estado de referenciada a 400 K y 30 kg/cm2
** E| Cp estd promediado en un intervalo de temperaturas de entre
400 y 450 K a una presién de 30 kg/cm?2

Tabla 14: Coeficientes de actividad calculados en base
alacorrida 1 del anexo Ill a 402 K.
Compuesto % Reacciones en las que

participa (Ver tabla 5)

n-Pentano 1.16 5
i-Pentano 0.03 5
n-Hexano 2.857 6-9
2,2-DimetilButano 0.586 6-9
2,3-DimetilButano 0.392 6-9
3-MetilPentano 6.8E-10 6-9

2-MetilPentano 0.234 6-9
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Gréfico 3: Equilibrio de cadenas Czcalculadas mediante
la minimizacién de la energia libre de Gibbs.

Equilibrio C5
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Gréfico 4: Equilibrio de cadenas Cqcalculadas mediante
la minimizacion de la energia libre de Gibbs.

Equilibrio C6
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Los perfiles calculados en el equilibrio de cadenas Cy son muy cercanos a los
encontrados en la literatura mostrados en el gréfico 4.
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Gréfico 5: Equilibrio de cadenas Cg encontradas en la literatura.
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Capitulo Ill. MODELO DEL CONVERTIDOR CATALITICO

En las secciones anteriores se ha revisado informacion de disefio y operacion de la planta de
isomerizacion de alcanos, se ha revisado una base tedrica que describa los fenbmenos que
suceden durante la transformacion de una corriente parafinica como carga a los reactores
cataliticos hacia una corriente rica en compuestos ramificados, obteniéndose asi parametros
y correlaciones susceptibles de proporcionar informacion cuantitativa que indiquen el grado
de conversién de estos compuestos. Se ha hecho énfasis en la sensibilidad del equilibrio
quimico hacia el caracter exotérmico de la reaccion colateral de hidrogenacion de benceno
haciendo necesaria una revision cuidadosa del mecanismo que describa mateméaticamente
su perfil reactivo en los convertidores. Toca en esta seccién, calcular los convertidores segun

se han modelado los fendmenos que acontecen en ellos.

[1l.1 Balances molares aplicados a los convertidores DC-301-A/B

Un balance de materia aplicado a un volumen de control que contabilice el nUmero de moles
de la especie i que entran, salen y se generan o desaparecen por reaccion en un sistema de

flujo es el siguiente:

Rapidez de Rapidez de 1 Rapidez de [ Rapidez de
[ flujo ] | flujo | [generacién deiporla } | acumulacion de i |
de i que entra |—|de i que saledel |—| reaccién quimicaa |= | dentro del |
al sistema sistema J dentro del sistema sistema
(moles/tiempo) (moles/tiempo) (moles/tiempo) | | (moles/tiempo) |

Para un sistema continuo (como es el caso de los convertidores DC-301-A/B de la planta
isomerizadora) en estado estacionario este balance puede expresarse matematicamente

como sigue:

dF; _
dw

a

Tiq --- (Balance de materia)

F; = Flujo molar de la especie i en cualquier seccion del convertidor en mol/hr
;. = Rapidez con la que apaerece o desaparece i por la reaccion a en (mol) /(hrTon q;)

W = Catidad de catalizador empacado en Toneladas
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[11.1.1 Modelo elaborado para el balance de materia

Cada especie tendrd un comportamiento reactivo diferente dentro de los convertidores y su
composicion conforme fluyen a lo largo de éstos dependera de la cinética r; que describa la
rapidez con la que cada una se transforma en el medio catalizado. Al determinar la variacion
simultadnea de la composicion de las diferentes especies involucradas en el sistema reactivo,
se lograra saber la composicion en cualquier punto de los convertidores, haciendo necesaria
una ecuacion diferencial de balance por cada especie. La Tabla 15 muestra el total de
especies consideradas en la elaboracién del sistema reaccionante, indicAndose también el
grupo quimico al que cada una pertenece asi como una abreviatura para su facil referencia
en el presente trabajo. En la Tabla 16 se resumen las reacciones que son tomadas en cuenta
para la elaboracion del modelo matematico por su importancia y afectacion en la composicion

del producto final de la planta.

Tabla 15: Compuestos considerados para la elaboracion
del modelo reaccionante.

Grupo Nombre Abreviacion
Hidrégeno Hidrégeno H,
Aromatico Benceno B

Ciclohexano cH
Naftenos C6 o
Metilciclopentano mcP
Naftenos C5 Ciclopentano cP
n-Pentano nP
Alcanos C5 _
I-Pentano iP
n-Hexano nH
2,2-Dimetil-butano 2,2DMB
Alcanos C6 2,3-Dimetil-butano 2,3DMB
2-Metil-pentano 2MP

3-Metil-pentano 3MP
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Tabla 16: Reacciones involucradas en la elaboracion del
modelo reaccionante y sus respectivas conversiones.

No.  Nombre de lareaccién. Reaccion. Reactivo de Conversion.
referencia
1 Hidrogenacion de Benceno 1B +3H, - 1cH Benceno X1
2 Apertura de Ciclohexano 1cH + 1H, - 1nH Ciclohexano Xpo
3 Apertura Metilciclopentano  1mcP + 1H, - 1nH  Metilciclopentano X3
4 Apertura Ciclopentano 1cP + 1H, — 1nP Ciclopentano Xra
5 Isomerizacién de n-Pentano nP — iP n-Pentano Xrg
6 Ramificacion a 2,2,DMB nH — 2,2DMB n-Hexano Xre
7 Ramificacion a 2,3DMB nH - 2,3DMB n-Hexano Xy
8 Ramificacion a 2MP nH - 2MP n-Hexano Xrg
9 Ramificacion a 3MP nH — 3MP n-Hexano X

Un esquema reactivo segun la Tabla 16 quedaria como se muestra en la llustracion 15.

Aromaticos Naftenos Parafinas Isbmeros
H, H,
B __* , cH 2,2 DMB
} - 2.3 DMB
2 MP
P
mc / S WP
H,

cP ——» nP —» (P

llustracién 15: Esquema global de reaccion del sistema de estudio.

En base al esquema anterior es posible proponer los balances diferenciales de la Tabla 17
para los compuestos aromaticos y ciclicos. De hecho seria posible resolverlos tal como estan
escritos, siempre y cuando también dispusiéramos de los respectivos balances diferenciales
gue describen el comportamiento reactivo de las cadenas C;/Cs. Sin embargo como estos
compuestos han sido modelados en este trabajo suficientemente con el equilibrio quimico
estudiado y descrito en el capitulo 2.3, sera necesario adecuar los balances de la Tabla 17
para acoplarlos al modelo de conversiones que se obtuvo en el planteamiento termodinamico

aplicable a las reacciones de isomerizacion.
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Tabla 17: Balances de materia diferenciales para las especies
H,,B,cH, mcP,cP.

Balance para H, dFu, _
aw - THa1 + Ty,2 a3 + Thya \
Balance para B: dF; Cada termlno Tia. |'n.d|ca el
aw =Tp1 comportamiento cinético de
una especie en determinada
reacciéon, en este caso el
Balance para cH: dFcy _ n consumo del H, en la reaccion
dw — Ten1 T Tenz 4 (apertura de ciclopentano)
Balance para mcP: AFmep .
dW mcP3
Balance para cP: dFep .
dW cP4

[11.1.2 Equilibrio quimico y balances molares

Los polinomios deducidos en el capitulo 1.3 cuyos coeficientes se muestran en el apéndice Il,
proporcionan la conversién X;(T) de las parafinas i a diferentes temperaturas y tienen la

siguiente forma general:
X (T)=a+bT +cT?*+dT? > i={nP,iP,nH,2,2DMB, ..., etc}

Por si mismo este polinomio no es ningun balance de materia, sélo indica la proporcién que
tendran en el equilibrio una determinada cantidad inicial de Parafinas e Isbmeros a una
temperatura dada. Este modelo es muy comodo porque si determinamos el incremento de
temperatura global de un convertidor sabremos qué proporcion habrd de isémeros y
parafinas a lo largo del lecho empacado. Sin embargo para saber qué incremento de
temperatura generan las reacciones de isomerizacion necesitamos saber qué grado de
conversion tienen, haciendo necesaria una solucion simultanea de los perfiles diferenciales
con el equilibrio. Mas aun hay que tomar en cuenta que las reacciones de apertura generan
parafinas susceptibles de isomerizarse que debemos de incluir al momento de proporcionar

las cantidades en el equilibrio. Para definir X; haremos uso de los balances estequiométricos.



Simulacion del convertidor catalitico de una planta de isomerizacién

[11.1.3 Balances estequiométricos

Para expresar el grado de conversion de cada una de las especies i utilizaremos un
procedimiento similar al descrito en la seccion 1.3 pagina 35 donde se empleé el avance de
reaccion ¢, para indicar las moles convertidas en la reaccion a. En lugar de moles, ahora se

emplearan flujos molares, pues se trata de un sistema de flujo continuo:
F=F, + Zvia’fa NEY)
a

El dominio de la funcion f(&,) es el conjunto de todos los numeros reales. Para efectos de
convergencia en métodos iterativos de resolucion de sistema de ecuaciones es conveniente
acotar esta funcibn mediante una definicibn comunmente recurrida conocida como

conversion:

Moles de i que reaccionan  F,; — F;

X - (2)

Moles iniciales de i Fy;

El méximo valor que puede tomar X,; es 1 porque el méximo valor de los moles i que pueden
reaccionar en un sistema es igual al total de moles i iniciales, y el minimo valor que puede
tomar es 0 porgue pueden reaccionar 0 moles en el sistema. Ajustando la ecuacion (1) a la
definicibn de conversion tenemos que el total de moles de la especie i que salen del
convertidor es igual al total de moles que entran a él mas el nUumero de moles de i que se

generaron o consumieron en las diferentes reacciones en las que i participa:
Fi = FiO + ZXaiFio (3)
a

A diferencia de lo que sucede en la ecuacién (1) donde el mismo avance de reaccién
cuantifica el grado de conversion de todas las especies participantes en una reaccion, en la
ecuacion (3) necesitariamos una conversion por cada especie. Para evitar esto
referenciaremos la conversidon a una base de calculo que normalmente coincide con el
reactivo limitante. Como uno de los objetivos de las plantas isomerizadoras es eliminar
compuestos aromaticos del pool de las gasolinas es conveniente dejar por ejemplo al

hidrogeno en exceso. En resumen los reactivos de referencia se indican en la Tablal6.
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Via
Fi = Fio + z XaForefa (4)
Vrefa

A manera de ejemplo se desglosara el balance estequiométrico de cada una de las especies
involucradas en la hidrogenacion de benceno. Los balances del resto de las especies
involucradas en el sistema reaccionante se resumen en la Tabla 18. Obsérvese que cada

especie tendra diferentes contribuciones segun las reacciones en las que participa ya sea
como reactivo o como producto.

e Balance estequiométrico del benceno:

FB = FBO - FBOXrl

T~

[ Moles de benceno Moles de benceno Moles de benceno
| en cualquier punto | [ alimentadas ] [ consumidas ]

| del convertidor al convertidor en el convertidor

moles moles | moles
l (tienlzpo) J l (tlerrllpo> J l[ (tierrlmo> Jl

 Fpy—Fy

X1 = - (Grado de conversion para la reacciéon 1)
Bo

e Balance estequiométrico del ciclohexano:

FcH = FCHO + FBOXrl - FcHOXrZ - (FBOXT1)XT2
////’///' 4

Moles de ciclohexano Moles consumidas
[ en cualqeuir punto ] del ciclohexano |
del convertidor generado en la
[hidrogenaci(’)n del

Moles del benceno J

ciclohexano
alimentado que se
ha consumido

Moles de ciclohexano
generadas en la
hidrogenacion de
hencenn

alimentadas al

[Moles de ciclohexano]
convertidor

P}HO +'PEOX}1'_P%H
FCHO + FBOXT'1

o = ..(Grado de conversién para la reaccion 2)
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en cualgeuir punto

[Moles de hldrogeno
del convertidor

alimentadas al

[Moles de hidrogeno
convertidor

Moles de hidrbogeno
consumido en la
hidrogenacién del

hencenn

Balance estequiométrico del hidrogeno:

Hz 3FBO Tl FCHOXTZ chPOXr3 - FCPOXT4- -

>

A

Moles de hidrbégeno
consumido en la
apertura del
metilciclopentano

Moles de hidrégeno
[ consumido en la ]
apertura del |
ciclohexano alimen —
l tado al convertidor J

(FBOXrl)XTZ

™~

Moles de hidrégeno
consumido en la
apertura del
ciclohexano que se
[produjo enla hidro.J
del benceno

Moles de hidrbgeno
consumido en la
apertura del
ciclopentano

Tabla 18: Resumen de balances estequiométricos para el total de especies
consideradas en la elaboracion del modelo reaccionante.

Especie Flujo molar en el efluente
Hidrégeno Fy, = FH20 — 3FpoXr1 — FerngXr2 = Finep o Xrs — FepoXra — (FBOXm)sz
Benceno Fg = Fg, — FgoXr1
Ciclohexano Fen = Fepg + FpoXr1 — FenogXr2 — (FBOXrl)XrZ
Metilciclopentano  F,cp = Fincpy — Fimep o Xr3
Ciclopentano Fep = Fepy — FepyXra
n-Pentano Fup = Fapg + FopoXra — FupoXrs — (Fep o Xra)Xrs
i-Pentano Fip = Fipy + Fup  Xrs
Fop = FnHo + (FBOXT1)XT2 + FCHOXT2 + FmCPOXT3 - F”HOXnH
n-Hexano
- ((FBOXrl)XrZ)XnH - (FCHOXTZ)XTLH - (chPOXr3)XnH
2,2-DMB Fy2omB = Fa2pmBo + FrugXre
2,3DMB Fyzpmp = F2apmpo + FuugXr7
2MP Fomp = FZMPO + FnHGXTS
3MP Famp = Fampo + FunXro
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El caso del balance estequiométrico del n-hexano es un tanto especial, por lo cual
igualmente desglosaremos las distintas contribuciones al flujo molar, ya sea por moles tanto

alimentadas y generadas como por moles convertidas.

e Moles alimentadas y generadas de n-hexano:

FnHO + (FBOXrl)XrZ + FcHOXrZ + chPOXr3

[Moles de nhexano] [ Moles de nhexano 1 Moles de nhexano [ Moles de nhexano
alimentadas al generadas en la generadas en la generadas en la
convertidor | apertura del ciclohexano | apertura del ciclohexano ‘ apertura del ‘
| producido en la | alimentado a la nlanta metilciclopentano
lhidrogenacic’m del bencenoJ lalimentado ala planta

e Moles convertidas de n-hexano a isbmeros.

_FnHOXr6 - ((FBOXrl)XrZ)XnH - (FCHOXTZ)XTLH - (chPOXr3)XnH

Moles consumidas Moles consumidas del Moles consumidas del Moles consumidas del
del nhexano [nhexano generado por la ] [nhexano generado por la ] nhexano generado por la
alimentado a apertura del ciclohexano | apertura del ciclohexano | | apertura del metilciclo —
la planta producido en la hidro — alimentado a la pentano alimentado
genacion del Benceno l planta J alaplanta

Véase que para el balance estequiométrico del n-hexano se ha recurrido a una sola
definicién de conversion (X, ) a pesar de que éste se convierte en 4 diferentes isbmeros, al
respecto se puntualiza el significado de esta conversién en el apéndice Il. Si arreglamos los

términos del balance del n-hexano, es posible mostrar una expresién mas comoda:
Fop = (1 - XnH)(FnHO + FpoXr1Xr2 + FepoXi2 + chPOXr3)
Y lo mismo sucede con los balances tanto del ciclohexano como del n-pentano:
Fen = (1= Xy2) (Feng + FzoXr1)

FnP = (1 - XT‘S)(FTLPO + FCPOX1"4)
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Por dltimo hay que hacer notar que los flujos molares de los isémeros i-P, 2,2-DMB, 2,3-
DMB, 2-MP y 3-MP dependen del total de cadenas lineales (pentanos y hexanos) presentes
a una temperatura T. Por tanto el niumero de moles convertidas a una W del convertidor
debera calcularse en base al nimero de cadenas lineales generadas por efecto de la
apertura de ciclicos mas el total de cadenas alimentadas. Por ejemplo el término F,. en el
balance estequiométrico del i-pentano contabiliza las moles alimentadas mas las generadas

por la apertura del ciclopentano:
FnPG = Ippy T FCPOXr4
Y lo mismo sucederé con los isdmeros de cadenas Cg:
FnHG = I'nHg + (FBerl)XrZ + FCHOXrZ + chPOXr3

[11.1.4 Combinacion de los balances de materia y estequiométricos

Ahora que hemos trasladado nuestra variable dependiente de flujos molares a conversiones,
veamos como quedan los balances de materia diferenciales de la Tabla 17 sustituyendo el

correspondiente balance estequiométrico.

Balance para B: =rp - = —

dX,q dX,,
Balance para cH: (FB() - FB()XTZ) W - (FCHO + FBOXTI) W =TcH1 + TeH2

er3 — TmcP3 . er4 — Yepa
dW ~ Fpep, AW Fep,

Balance para mcP y cP:

lll.2 Balance de energia

En este capitulo se determina cdmo es que varia la temperatura a lo largo de los
convertidores con el progreso de las reacciones exotérmicas. Para ello se emplearan los
calores de reaccion indicados en la Tabla 19. En la seccion 111.2.1 se describira la aportacion
térmica que cada reaccion transfiere al sistema. En la siguiente seccién se modelara la

variacion continua del balance de energia aplicable a los convertidores.
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Tabla 19: Calores de reaccion para cada una de las reacciones del sistema.

No. Nombre de lareaccién. Reaccion. Calor de reaccién
KJ/Kmol
1 Hidrogenacion de benceno 1B + 3H, - 1cH -210,973
2 Apertura de ciclohexano 1cH + 1H, —» 1nH -41,921
3 Apertura metilciclopentano  1mcP + 1H, —» 1nH -59,521
4 Apertura ciclopentano 1cP + 1H, —» 1nP -66,051
5 Isomerizacién de n-pentano nP - iP -6,700
6 Ramificacion a 2,2,DMB nH - 2,2DMB -19,100
7 Ramificacion a 2,3DMB nH - 2,3DMB -11,300
8 Ramificacion a 2MP nH - 2MP -5,500
9 Ramificacion a 3MP nH - 3MP -3,400

[11.2.1 Estimacién del incremento de la temperatura de los convertidores con el calor de
reaccion

El balance de energia para un sistema adiabatico en estado estacionario es el siguiente:
z FjoH;, — Z FiH; = 0 .... (Balance de energia)
i i
Para aplicar este balance a los convertidores, como ejemplo lo desarrollaremos primero al
siguiente sistema reactivo simplificado:
Hidrogenaciéon de benceno 1B + 3H, = 1cH

Apertura de ciclohexano 1cH + 1H, - 1nH

Los balances estequiométricos para las especies que participan Unicamente en estas dos

reacciones son:
FH2 = FH20 - 3F30Xr1 - 1FcH0Xr2 - 1(FBoXT1)XT2
FB = FBO - 1FBOXT'1

Ferr = Fepg + 1o Xp = 1ot Xr2 = 1(FpoXr1)Xr2
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Fan = Foyg + 1F ey Xrp + 1(FpoXp1) X2

Expandiendo las sumatorias del balance de energia tendremos lo siguiente:

> FioHig = (Fuy Hisyy + FioHa + FertgHerg + FusigHni
i

> Fily = ((Fu,)Hu, + F)Hy + Fer)Hery + Fuir) g

Desarrollando y sustituyendo los balances molares:

D Fig(Hig = H) = (BHps Py Xes + By Feggo Xy + By (Fp X1)Xp2) = 0
i

Si expresamos las entalpias molares en funcién de la temperatura finalmente quedara

nuestra expresion deseada:

= > FCpi(T = To) = (BHys FooXps + MHyaFogo Xy + By (Fp X1)Xp2) = 0
i

Despejando AT

Incremento de Incremento de Incremento de temperatura
temperatura por la temperatura por la por la apertura del
saturacion de apertura del ciclohexano ciclohexano generado en la
benceno alimentado alimentado saturacion del benceno

N l -

_ AHyyFgoXpy + AHypFoy X + Ay (FgoXr1) Xy
2 FiCp;

AT =

Al extrapolar el mismo procedimiento al total de especies involucradas en nuestro sistema, la
ecuacién anterior tendra en el numerador adicionalmente las contribuciones indicadas en la
tabla 19. A manera de referencia, se agregan dos columnas, ambas con los incrementos
esperados de las temperaturas tanto del primero como del segundo convertidor, segun la
expresion correspondiente. Ambos valores han sido calculados en base al ajuste realizado
para la Corrida 1 (Apéndice I1l), segin se muestra en el siguiente capitulo: VALIDACION
DEL SIMULADOR. En las tablas 21 y 22 se indican los valores calculados de X,., y de Fj,.
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Tabla 20: Estimacion de incrementos de temperatura por
reaccion ambos convertidores DC-301-A/B. Base de calculo corrida 1.
Reaccién Expresion ATpcz01a ATpc3ors

Saturacion del benceno alimentado AH, Fp X,y 14.40 1.41

Apertura de metilciclopentano alimentado AH,3Fpep o Xr3 1.87 1.48

Isomerizacién de n-pentano alimentado AH,5Fpp X5 4.47 0.36

Isomerizacién del n-pentano generado en la apertura de
] AH,5(FepoXy)X,s 0.03 0.00
ciclopentano

Isomerizacion a 2,3-DMB del n-hexano alimentado AH,7 Fopy o Xyg 1.03 0.16
Isomerizacién a 2,3-DMB del n-hexano generado en la apertura

, , , - Ay ((FagXen)Xez) Xir 0.00 0.00
del ciclohexano producido en la hidrogenacion del Benceno.
Isomerizacién a 2,3-DMB del n-hexano generado en la apertura

) ) AH, (Fep o Xp2) Xos 0.00 0.00
del ciclohexano alimentado.
Isomerizacién a 2,3-DMB del n-hexano generado en la apertura

AH,; (Fnep o Xr3)Xr7 0.04 0.02

del metilciclopentano alimentado.

Isomerizacion a 3-MP del n-hexano alimentado AH,oFpp0Xro 0.13 -0.01
Isomerizacién a 3-MP del n-hexano generado en la apertura del

_ _ _ - Aty ((FagXr1)Xr2) Xro 0.00 0.00
ciclohexano producido en la hidrogenacion del benceno.
Isomerizacién a 3-MP del n-hexano generado en la apertura del

] ) AH,o(Fepr o Xr2)Xro 0.00 0.00
ciclohexano alimentado.
Isomerizacién a 3-MP del n-hexano generado en la apertura del

AH,o(Finep o Xr3) Xro 0.00 0.00

metilciclopentano alimentado.

TOTAL: 28.69 5.96
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Tabla 21: Conversiones parciales alcanzadas en los
convertidores DC-301-A/B. Base de calculo corrida 1.

No Nombre de lareaccion DC-301-A DC-301-B
Fi Xra Fio Xra

1 Hidrogenacion de Benceno 88.4 0.8 46.9 0.4
2 Apertura de Ciclohexano 14 0.04 275 0.067
3 Apertura Metilciclopentano 8.8 0.21 19.3 0.21
4 Apertura Ciclopentano 24.7 0.084 19.5 0.085
5 Isomerizacion n-Pentano 17.4 0.55 16 0.099
6 Ramificacion a 2,2,DMB 199.7 0.37 90 0.32
7 Ramificacion a 2,3DMB 112.2 0.12 223.4 0.055
8 Ramificacion a 2MP 121.7 0.097 44.6 -0.086
9 Ramificacion a 3MP 3 0.055 51.2 0.1

[11.2.2 Variacién de la temperatura de los convertidores con el calor de reaccién

Aplicando el balance de energia en estado estacionario a un sistema adiabatico, continuo y

empacado, tenemos la siguiente expresion diferencial (Fogler, 2008, pag. 480):

dT _ Za(rirl)a(AHrex)a

dw i FiCp;

....(Balance de Energia)

Como ha sido suficiente el equilibrio quimico para balancear las especies involucradas en las
reacciones de isomerizacion no disponemos de expresiones cinéticas r; para los valores de «a
5 al 9. Por tanto para incluir la contribucién que estas aportan al balance de energia se hara
una aproximacion adicionando en el numerador del balance de energia el calor generado por
el total de moles reaccionadas en cada una de las reacciones de isomerizacién a lo largo del
convertidor. Esta ecuacién se complementara a los balances molares y deberan resolverse

simultaneamente

v.
ZaﬂXaForef (AHrex)a
1% a
g::l ((riref)a (AHrex)a) + 23=5 T Wt

dT
aw X FiCp;
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I11.3 Modelo cinético para las reacciones de apertura de anillo

Faltan expresiones cinéticas formales para las reacciones de apertura de anillo (como si se
dispone para la hidrogenacion de benceno). Sin embargo se ha dicho que la influencia de
estas reacciones en la afectacion de la composicion del efluente de los convertidores DC-
301-A/B es minima. Por ello se considerara suficiente en este trabajo con proponer una
cinética que nos dé un acercamiento a la variacion de su conversion con respecto a la
cantidad empacada W de catalizador. Dichas reacciones de apertura de anillo tienen
aproximadamente una conversion tipica dentro de los convertidores del orden de entre el
10% al 56%, segun se muestra en la Tabla 22. Obsérvese que las conversiones alcanzadas
en las diferentes corridas distan ligeramente entre la primera y la segunda no obstante en la

tercera existe una fuerte diferencia.

Tabla 22: Conversiones globales observadas en el efluente
del convertidor catalitico DC-301-B

Conversion
Compuesto ; Corridal Corrida2 Corrida3
correspondiente
cH (Xr2) max 0.13 0.14 0.33
mcP (X3) max 0.37 0.37 0.56
cP (Xr4)max 0.09 0.22 0.44

Las reacciones se modelaran mediante una cinética elemental:

] L Ten = —k2CenCh,
Rapidez para la desaparicion de cH:
Rapidez para la desapariciéon de mcH: Tmen = —k3CnenCh,
Rapidez para la desaparicion de cP: Tep = —kyCopCy,

Los balances molares en términos de la conversion son los siguientes:

Balance para cH: dX;  rey  —kaCenCy,
dW FCHO FCHO
Balance para mcP: dX3  Tmen —k3CrncnCh,

aw B chHO - chHO
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Balance para cP: dX, 1ep  —kaCepCy,
dW  Fp, Fep,

Supondremos que k; no varia con la temperatura en ninguna de estas tres reacciones
permitiéndonos resolver isotérmicamente los balances molares de cada uno de los naftenos.
Obsérvese que para poder estimar los valores de k; tendremos que resolver cada balance

molar independientemente.
[11.3.1 Estimacion de las constantes cinéticas k,, ks, k4
Dada la forma que adoptan los balances molares generalicemos de la siguiente manera:

an T _ kaCiCHz

dw ~ F, F;
Expresando las concentraciones en términos de la conversién X;:

dXy ke
dW = Fey,

Cu
Cip (1 —Xa)< — —Xa>
to

Separando variables:

w

Xi

dx, ke .,
f(l—xa)(ei—xa)‘JF_-Cio aw
0 0

lo
Integrando:

1 6, — X,
In
0;—1 6;(1—Xg)

C
= ka6;Wlw; Donde: 6; = c 5 = =2

Xo io

Los limites de integracion corresponden a los valores maximos que pueden adoptar X; y W.
Xo = Xe)maxs Winax = 2Vp

Donde V es el volumen empacado por convertidor, p. es la densidad volumétrica del
catalizador empacado, ambos valores disponibles en el manual de operacién de la planta
(UOP, 1996) vy revisados en la seccion 1.2.3:
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1Ton
1000 Kg

Kk
W, .. = 2(45.9m?) (865 —g) (

3 >z80Ton
m

Los valores de conversibn maxima se aproximaran mediante el promedio de las
conversiones alcanzadas en las corridas disponibles en el apéndice Il y que se indican en la
Tabla 23. Despejando k; de los balances molares integrados y sustituyendo valores podemos
obtener valores estimados de k; por cada reaccion para las diferentes corridas disponibles en

el apéndice lll. Los resultados se muestran en la Tabla 23.

_ 6i_1 ( ei_(Xa)max ) 1 m®
ko =

0, —1 n 0;(1 — (Xy)max) ) 80Ton =] hr mol Ton

Tabla 23: Valores estimados de k,, k3, y k4 para las diferentes corridas
disponibles en el apéndice .

6
Ky (— ) (xBrom™) Corridal Corrida2 Corrida 3
max

hrmolTon
k, 0.175 0.73 0.83 2
k; 0.35 2.76 2.52 3.51
k3 0.2 0.59 1.28 2.35

Entre la corrida 1 y 2 los valores k; son homogéneos para las reacciones 2 y 3, sin embargo
la tercera corrida presenta incrementos considerables en las tres reacciones; de hecho a
grosso modo la principal diferencia entre ésta corrida y las dos primeras
(independientemente de la composicion de entrada) radica en la carga a la planta segun la
Tabla 24.

Tabla 24: Carga en BPD y composicion de naftenos e hidrégeno a la planta
para las 3 corridas disponibles en el apéndice lIl.

_ Carga HC
Corrida o H, [Nm3/dia]l Con, Co.y Copmep Cocp
Corrida 1 13086 3663 054 003 0.1 0.07
Corrida 2 12054 3403 054 0.05 0.14 0.07

Corrida 3 9954 2339 0.51 0.02 0.09 0.09
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[11.4 Modelo del convertidor catalitico

Tras modelar el sistema reaccionante, tenemos el siguiente conjunto de ecuaciones

diferenciales y algebraicas que deberan resolverse simultaneamente.

e Balances de materia (En términos de la conversion X,)

Balance para B: dXy
oy = T

erZ

Balance para cH: dX,q
P (FBO - FBOXrZ) d—VrI/ - (FcH0 + FBOXrl) aw - Tet1 T etz

Balance parameP: . dXrs _,
mcPy dwW - mcP3
Balance para cP: dXy4

Fep, aw —Tecp4

Notal: El balance de materia del hidrégeno queda satisfecho con el balance estequiométrico

e Balance de energia

dT _ 24‘)—’:1 ((riref)a (AHrex)a) + chzs (Fi]/(i/)T(a (AHrex(T))a)

aw i FiCp;

e Relaciones que alcanzan el equilibrio.
Xo = agq + boT + c,T? > a = {5,6,7,8,9}
e Balances estequiométricos
Hidrogeno Fy, = FH20 — 3FpoXr1 — FenoXr2 = Finep o Xr3 — Fep o Xra
Benceno Fg = Fg, — F,Xr1
Ciclohexano Foy = (1 — Xy2)(Fen + FsoXr1)

Metilciclopentano  F,cp = Fincpy — Fimcep o Xr3
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Ciclopentano F.p = Fepy — FepyXra
n-Pentano  Fp = (1= X,5)(Fupy + FopgXra)
i-Pentano  Fip = Fip, + Fup Xrs
n-Hexano F,, = (1- XnH)(FnHO + FBOXr1Xr2 + FCHOXrZ + chPOer)
2,2-DMB  Fyopup = FZZDMBO + FnHGXr6
2,3DMB  Fy3pup = F23DMBO + FnHGXr7
2MP - Foyp = FZMPO + FnHGXrS
3MP  Fayp = Faypy + FangXro

Rapideces de reaccion:

D
=

o Saturacion de benceno (Toppinen, 1996) (véase apéndic

—k1KgKyCpChy,

g1 = 1 y+1
<3KBCB + (KyCy, )Y + 1)

E,/1 1
ki = kqo(T,)exp <—§“(F — T—)); T, = 373°C
(0]

TeH1 = e

o Apertura de anillos nafténicos

YeH2 = _kZCcHCHz
YmcpP3 = _k3CmcHCH2
Tepa = _k4CCPCH2

Notal: Los pardmetros cinéticos para la reaccién de hidrogenacion de benceno 1z, se muestran en el
Apéndice I.
Nota2: Los pardmetros cinéticos de las reacciones de apertura de anillo k,, k, y k5 se estimaron en la
seccion 111.3.1. pagina 59.
Nota3: Las ecuaciones para las concentraciones se construyen de forma analoga a como se hizo con
los flujos molares.
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[11.5 Resolucién del modelo de los convertidores cataliticos

Dado que los balances de materia tanto para el metilciclopentano como para el ciclopentano
no tienen otra contribucion mas que las de las reacciones de apertura de anillo, y dado que
se han supuesto isotérmicamente, éstos se pueden resolver de manera independiente
obteniéndose las siguientes expresiones explicitas para las conversiones X,; y X,,, COMo una

funcidn de la cantidad empacada de catalizador W:

Osex w)-0 ¢
_ Bzexp(psW) 3. Donde ¢ = k365(05 — 1); 65 = =

e 94exp(¢3W) -1’ Ccho
Orexp(P,W) — 0, Cup
= ; Donde ¢ = k,6,(0,—1); 6, =
r Osexp(Pp W) — 1 ¢ e ! Cep,

Los balances de materia para el benceno y el ciclohexano estan ligados y se resolveran
simultdneamente junto al balance de Energia. Todas las relaciones necesarias mencionadas
en la seccion anterior asi como las obtenidas para las conversiones del metilciclopentano
como del Ciclopentano, se sustituyen en estos balances. Para resolver el sistema de
ecuaciones diferenciales se ha elegido el método de Runge-Kutta de cuarto orden
(Kiusalaas, 2005, pag. 260).

—TB1
fi= ... Balance de Benceno
Fpg,

_ (FBO - FBOXrZ)fl —Tg1 + Tenz

... Balance de Ciclohexano
(FcH0 + FBOXrl)

2

Zgzzl rire (AHrex)a + ZZ{:S FioXa (AHrex)a
f W
f3=— a S FiCh ...Balance de energia
il i

f1. f2 Y f3 son ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden con las condiciones

iniciales:
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El vector de correccién es el siguiente:

1
Xl‘l‘H—l = X1n +€(m1 + Zmz + 2m3 + m4_)
1
X2n+1 = in +€(n1 + an + 2n3 + n4)

1
T‘I‘L+1 ES T‘I‘L + E(kl + 2k2 + 2k3 + k4_)

Donde:

my =hf1(W, Xll XZ' T)

1 1 1 1
m, = hfl (Wn +Eh, XlTl +Em1, in +§Tl1,Tn +Ek1)

1 1 1 1
m3 = hf1 (WTL + Eh, XlTl + Emz, in +§Tl2, TTl +§k2)

m4_ = hfl(Wn + h, Xln + m3, in + n3, TTL + k3)

Las valores de de n;—; 44 Y ki=1 44 S€ coOnstruyen de manera analoga. El valor de paso h se

eligié de manera conveniente.

Se aplicaron las simulaciones correspondientes a las fechas operativas del apéndice lll, los

resultados se muestran en la siguiente seccion.
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Capitulo IV. SIMULADOR DE LA PLANTA ISOMERIZADORA.

En base al modelo matemético mostrado en 111.4 y al algoritmo de célculo descrito en II.5 se
ha disefiado para efecto de la presente tesis una aplicacion electronica llamada “PROC.
PENEX” la cual consiste basicamente en una interfase de usuario capaz de recibir
informacién de planta y un ejecutable de cddigo que simula virtualmente la operacion de la
planta isomerizadora de pentanos y hexanos en un régimen estacionario. Tanto la interfase
como el cédigo se implementaron en la plataforma Microsoft Visual Studio 2008. La interfase
de usuario de la aplicacion consta en general de las secciones mostradas en la ilustracion
16. Como antecedente en la elaboracion de PROC. PENEX, se tienen los simuladores
REFUNAM desarrollados en la facultad de quimica por el Dr. Martin Hernandez Luna y
colaboradores, en la década de los afios 90 para las plantas de reformacién de naftas del
Sistema Nacional de Refinacién de Pemex, de los que se ha tomado el mismo recurso de
simulacion para el ajuste manual de los parametros cinéticos de las ecuaciones rapidez,

como se vera mas adelante.

llustracion 16: Interfase de usuario de la aplicacion PROC. PENEX.

Seccién de Archivo Seccién de Ajuste

@ PROCESO PENE

"R TESSOFL. | '@ PROC.PE.. | [ PROCESO. 5D <BIE A0 1251pm

Condiciones de
Operacién y Balances

Diagrama de Flujo
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IV.1 Manejo del simulador

El simulador estd disefiado para poder dar de alta un numero indefinido de corridas de
operacion. Una corrida de operacion es aquella identificada por una fecha operativa de la

planta y debe disponer al menos de la siguiente informacion de entrada (datos).

e Barriles por dia de la mezcla de hidrocarburos alimentados.

e Hidrégeno alimentado en m3/dia.

e Composicion del analisis cromatografico de la mezcla de hidrocarburos alimentados a
la planta.

e Temperaturas de las corrientes de entrada a los convertidores DC-301-A/B.

Tras haber ingresado la informacion necesaria para poder generar una operacion virtual de la

planta, el simulador arrojara los siguientes valores (resultados):

e Composicion en los efluentes de los convertidores DC-301-A/B.
e Temperaturas en los efluentes de los convertidores DC-301-A/B.

e Relacion Hzf/HCO en el efluente del convertidor.

e Octano (RON) del efluente.

Para tener una mejor visualizacion, en el diagrama de flujo de la interfase “PROC PENEX” se
han sombreados en azul palido aquellos campos que contienen datos y en gris aquellos que
contienen resultados (véase ilustracion 16). En general la metodologia para manejar el

simulador esta representada en la ilustracion 17.

Alta de una Simulacién de la
corrida corrida
Validacion del Mejores
simulador condiciones de

operacion.

llustracién 17: Metodologia para el manejo del simulador PROC. PENEX.
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V.2 Validacion del simulador

Una vez que ha sido dada de alta una corrida en la base de datos, se requiere validar el
simulador. Para ello debe realizarse un primer célculo que llamaremos de “inspeccion”. En
este célculo de inspeccion se evaltan los valores predefinidos de los coeficientes cinéticos
tanto estimados para el caso de las reacciones de apertura de anillo, como de aquellos
reportados (Toppinen, 1996) para el caso de de la reaccion de hidrogenacion de benceno
dandonos un panorama de la desviacion de estos valores respecto de la actividad real del
catalizador. A manera de ejemplo de las tres corridas disponibles en el apéndice lll,
tomaremos como ejercicio de prueba, la corrida 1 para mostrar los resultados obtenidos en

un célculo de inspeccion.

DC-301-B

~_ Alimentacién B

~ TIRB | 397.99

EA-309-A/B

Calcular %Emor

Aimentacién Efluente A Efluente B %wt real %Emor

Hidrégeno = 7 =
Benceno 2 036 0.18 012 333%
Cclohexano | 137 = 2 295 299 -14%
379 [ 309 251 24 44%
Cidlopentano | 223 | 202 182 205 -126%
n-Pentano | 2522 11.97 11.07 10.89 16%
i-Pentano 14.73 29.64 31.18 3091 09%
n-Hexano | 1509 7.07 653 582 10.9%
2.2-Dimetilbutano 047] [T 831 10.8 10.76 0.4%
2.3-Dimetilbutano 1.76 427 471 473 04%
2-Metilpentano | 12 55 1467 14.11 1433 -16%
3-Metilpentano 7.62 8.8 8.05 821 -20%

llustracién 18: Ejemplo de valores obtenidos en el calculo de inspeccion
parala corrida 1 del apéndice Ill.

La imagen 18 contiene impresiones de pantalla donde se muestran los resultados que el
simulador proporciona en el “calculo de inspeccion” para la corrida prueba. Los valores a
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tomar en cuenta son aquellos sombreados en azul palido y que estan etiquetados con los

siguientes nombres:

e En la seccion del diagrama de flujo:

o T2RA (temperatura Kelvin en el efluente del primer convertidor DC-301-A)

o T2RB (temperatura Kelvin en el efluente del segundo convertidor DC-301-B)
e Enla seccion de balances:

o Efluente B (composicién en el efluente del segundo convertidor DC-301-B)

A grosso modo estos valores son los que validaran el calculo de una corrida segun las

siguientes guias de correccion:

e Comparativo de las temperaturas T2RA y T2RB con las temperaturas reales
(indicadas en los respectivamente en el diagrama de flujo de la ilustracion 18),

e Porcentajes de error en la composicion calculada respecto de la composicion real.

En particular es posible ver que tras el calculo de inspeccion realizado para la corrida prueba,
las guias de correccion no arrojan margenes altos de error. Para disminuirlos al maximo y
poder validar el uso del simulador para una corrida especifica atenderemos al siguiente
hecho: “Dado que la funcionalidad de un catalizador es variable a lo largo de su vida
debido principalmente a su desactivacién, los pardmetros que modelan su
comportamiento catalitico igualmente varian”, haciendo necesario el ajuste de los

parametros que miden su funcionalidad.

IV.2.1 Ajuste de los pardmetros cinéticos

Continuando con la ilustracion 18 podemos apreciar en la seccion de ajuste los siguientes

campos habilitados (campos en blanco):

e Parametros cinéticos para la hidrogenacion de benceno
o Rapidez especifica de reaccion: k1o
o Energia de activacion: Eal
e Parametros cinéticos para la apertura de anillos nafténicos.

o Rapidez especifica de apertura de ciclohexano: k2
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o Rapidez especifica de apertura de metilciclopentano: k3
o Rapidez especifica de apertura de ciclopentano: k4

En realidad estos campos no contienen los valores puntuales de las constantes cinéticas
para cada una de las reacciones implicadas, sino un factor de correccion (inicializado en 1)
que multiplica al valor estandar. Estos factores deberan ser modificados progresivamente con
el objetivo de disminuir el margen de error al momento de calcular una corrida. Para corregir
estos factores de ajuste podemos seguir las siguientes premisas segun la reaccion

involucrada:

e Reaccion: hidrogenacion de benceno

o Al sugerir un cambio en la energia de activacion E,, hay que pensar que esta
depende de la actividad del catalizador pues entre mayor sea esta actividad
menor energia se requerira para vencer repulsiones electronicas al colisionar
las moléculas reaccionantes. Por tanto, teniendo en cuenta que la actividad de
un catalizador tiende a disminuir con el uso, es de esperarse un factor menor a
la unidad el que multiplique al valor estandar.

o Atendiendo a un modelo tipo Arrhenius (k;, = Ae E/RT) |a constante de
proporcionalidad entre k, v E, es el factor de frecuencia A, por tanto al sugerir
una disminucioén del valor E, y a un valor constante de A deberemos esperar

un aumento en el valor estandar de k;, con un consecuente factor de

correccion mayor a la unidad.
e Reacciones de apertura de anillo
o Como ya se ha indicado, las constantes k;—,.,, Se han estimado en base a una
conversion tipica alcanzada en las diferentes corridas disponibles en el
apeéndice lll, por ello es necesario ajustar los factores que multiplican dichos

valores promediados para una corrida especifica.

Después de efectuar un ejercicio de ajuste a la corrida con la que hemos venido trabajando,
se muestran en la ilustracion 19 los factores de correccion que reducirdn significativamente
los margenes de error tanto en la composicibn como en la temperatura del efluente del

segundo convertidor.
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T fr) 1.058 \

\ Y
— DC301-A 4
= -

DC-301-B

N i

Parametros de ajuste obtenidos:

Alimentacién B

TIRB A 397.99

o ki =1.19 WA: 40 |Ton.
o uPeso | %Mol
o Eal=0.98 e
" Fitjo molarkmol/hr Caleular %Eror
Aimentacién Efuente A Eiuente B %t real %Eror
o k2 =0.98 et
Benceno 2|0z 012 00%
Ciclohexano 3.09 7%
o) k3 = 111 f Meticiclopentano 02 22%3 ;(7;.
|] Gilopertano 7 2051 00%
BAI ANCE n-Pentano 193 1089 0.4%
o k4 =0.47 E' iPentano 355 3091 06%
|l nHexano 71 582 11.3%

1076 1.1%
473 02%
1433 -15%
821 -21%

Il 2.2-Dimetibutano
B ; CE Z,CZE:IAmeltllbmano
ENERGIA -Metipentano
I 3Metipentano

llustraciéon 19: Valores obtenidos en el calculo de inspeccion
paralas corridas 1 apéndice lll.

Segun lo anterior es posible atender los siguientes resultados:

o Composicion: Teniendo como criterio la suma de los errores porcentuales
generados entre la composicidon real y la composicion calculada de cada

componente i tenemos:

Suma de los errores porcentuales antes del ajuste: 69.5 (llustracion 18)

Suma de los errores porcentuales después del ajuste: 19.9% (llustracion 19)

o Temperatura T2RB: De ambos margenes de error generados por el célculo de las
temperaturas de los efluentes de los dos convertidores, tiene prioridad disminuir
aquel generado en el efluente del segundo convertidor pues es ésta temperatura la
que rige el grado de conversion de las parafinas lineales, por ello es que aunque
no se logre acercar aceptablemente la temperatura T2RA si es necesario procurar

al maximo la temperatura T2RB.

Una vez que se ha realizado el debido ajuste a una corrida, puede considerarse validado el
simulador segun la exactitud deseada, misma que puede estar dada por la disminucién de
los criterios de error propuestos aqui, haciendo posible continuar con la siguiente etapa:

Simulacién y mejores condiciones de operacion.
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Capitulo V. SUMILACION Y MEJORES CONDICIONES DE OPERACION
SIMULAR
La simulacion de una corrida tendra como principal objetivo aumentar la produccion de

isomeros. Para ello sera necesario en primer lugar situar el cédigo programable en estado de
simulacion para que se habiliten aquellos campos variables a nivel planta y son los siguientes
(campos sombreados en blanco ilustracion 20):

Espacio tiempo t (Global)

Relacion H, /HC, en la alimentacion del convertidor DC-301-A

Temperatura T1RA (Entrada al convertidor DC-301-A).
Temperatura T1RB (Entrada al convertidor DC-301-B).

Aungue la cantidad de catalizador empacado no es una variable de operacion de la planta,
igualmente se han habilitado aquellos campos que controlan dicha informacion (WA y WB).

Como no se ve disefio en este trabajo, su empleo no sera objeto de discusion.

thr) 1058 ‘\ ‘“ |
DC-301-A A
H2/HC 0.13 , , 1%
Alimentacién A ' | y
TIRA  408.17
RON 67.44 Iy
DC-301-B
A
Alimentacion B
—
TIRB 397.99 p !
]
Treals) 425 23 j "
WA: 40 Ton. ) e 0.101
—
10297 NNRON | 84
RONraz! 2

WB 40 Ton.

llustracion 20: Campos habilitados en el simulador para optimizar una corrida (campos sombreados en
blanco).
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V.1. Criterios para encontrar las mejores condiciones de operacion

Aungue se menciond que el principal objetivo al buscar las mejores condiciones de operacion
de la planta es maximizar la produccion de isdbmeros, en su lugar atenderemos a los dos

siguientes criterios para facilitar el trabajo:

o Variacion barril-octano de la planta.
o Ganancia adicional esperada.

Entre mayor sea la calidad y el rendimiento del producto de una planta mayor serd su
beneficio econdmico. Una manera de calcular este beneficio es mediante un parametro
econdmico ampliamente utilizado en las gerencias operativas de las industrias petroleras
conocido como Precio del barril-octano ($/BO) y normalmente se calcula de la siguiente

manera.

i )
$ (Barril premium BT o0

BO RONpremivm — RONMagna

Donde:

o ($/Barril) premium = Costo de un barril de gasolina premium
o ($/Barril)yqgna = Costo de un barril de gasolina Magna
0 RONpyemium = Octano que debe poseer un barril de gasolina Premium

0 RONyqagna = Octano que debe poseer un barril de gasolina Magna

Los valores que aplicaremos a los costos son los siguientes (PEMEX, Catalogo de precios
para resultados de operacién, 2010):

(=) =10884——  (-2—)  =9491_——
Barril/ premium Barril Barril/ Magna Barril

Nota: Precios en ddlares aplicables al segundo semestre del 2010.

Los estandares de calidad para la comercializacion de las gasolinas Magna y Premium son:

RONpomium = 95 Octanos; RONyagna = 92 Octanos
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Sustituyendo y calculando:

BO ~

95Ron — 92Ron = 46455

$  [108.84$/Bl — 94.91$/BI $
BO

El precio del Barril-Octano proporciona el valor de la produccion de una planta, segun la

siguiente ecuacion:
Valor de Produccion = (BPDyyocesados) ($/B0)(%Rendimiento) (RON)

La razon por la cual se ha escogido el Barril-Octano como funcidn objetivo para mejorar la
operacion de la planta isomerizadora obedece a dos razones. Primero porque entre mayor
sea este numero significar4 que habrd una mayor cantidad de isomeros en el producto. Sin
embargo una razén mas fuerte, es porque en base a un incremento dado ya sea del
rendimiento, del RON o de ambos, es posible obtener el beneficio econdmico adicional por

efecto de proponer un cambio operativo:
Ganancia = (BPD)($/B0)[(%R;RON;) — (%Rendimiento,RON,)|;  f: final, o: inicial

Por ejemplo si lograramos incrementar tan s6lo en una unidad el indice de octano del
producto en base a una carga tipica de 10,000 BPD a razén de un rendimiento constante del

98%, obtendriamos la siguiente ganancia adicional:

$
Ganancia = (10,000 BPD) <4.64 %> (98%)( 1RON) = 45,472$/D

Esta ganancia representaria el 1.19% del valor de la produccién (Estimado en un RON tipico de 84)

Las plantas de isomerizacion alcanzan rendimientos muy altos cercanos al 98% (Véase la
tabal 3, pag. 14), a diferencia por ejemplo de las plantas de reformacion donde se obtienen
rendimientos inferiores al 82% (PEMEX, Base de datos de operacién SIPCAL, 2010). La
razon es que en comparacion, las temperaturas de operacion de una planta isomerizadora
tipo PENEX son bajas y el sistema presenta poca tendencia a la hidrodesintegracion,
activada a altas temperaturas (principal motivo por el cual disminuye el rendimiento liquido de

una planta, como sucede en la reformacion), ademas de que la carga esta compuesta



Facultad de quimica, UNAM.

principalmente por cadenas cortas menores a 7 Carbonos, que dificimente se

hidrodesintegran en el rango de temperaturas en que operan los convertidores.

La Tabla 3 de la pagina 14 indica que el RON (antes de la estabilizadora) normalmente
alcanzado por una planta tipo “PENEX” ronda en un valor de entre 83 y 86. Para determinar
este valor es necesario hacer una prueba en un laboratorio comparando la muestra del
producto contra distintas mezclas conocidas de iso-octano y n-heptano. Sin embargo el
simulador hace una aproximacion bastante aceptable sumando los productos de la
composicién porcentual en peso por el octano que cada compuesto arrojaria en una mezcla
ordinaria en base a los valores de la Tabla 2 de la pagina 10 (Prestvik, 2004, pag. 12), segun

la siguiente regla de mezclado:

RONproducto = z [(RONi) (Wti)]

La ilustracion 21 muestra una impresion de pantalla de la interfase del usuario de la
aplicacion PROC. PENEX habilitada en estado de simulacion. En esta se muestran las

secciones adicionales implementadas para buscar las mejores condiciones de operacion.

PROCESO PENEX

Perfiles de

conversion

Criterio
econdmico de

|1 8 7 optimizacion:
WB 40 Ton. 3 : 3 / P $/BO
CALIDAD DEL PRODUCTO 4
Desviacién porcentual del Octanaie 8 Gmic Criterio
4 9.55 Contra valorinicial |0 34
220metoamo |0 & i cualitativo de
g Dnetuano 42 Y7 Cortra smulacién anteror [0.00 ; a L. .,
e 2| [EHe. Fa RoNAmrer [ 5175 T optimizacion:
RON

llustracién 21: Interfase del usuario de la aplicacion PROC. PENEX en estado de simulacion.
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V.2. Efecto de las variables de operacion en la operacion de los convertidores

Asi como sucedi6é con el ajuste en el capitulo anterior, en general para buscar las mejores
condiciones de operacidn, no es necesario seguir una metodologia. Podemos partir de los

siguientes hechos relacionados con las variables de operacion de la planta.

o La relacion H,/HC en la alimentacidon modifica funcionalmente el comportamiento
cinético (principalmente de la hidrogenacibn de benceno) y térmico de los
convertidores.

o A menor temperatura de alimentacién mayor conversion de isdbmeros.

o Un menor espacio tiempo reducira la conversion de las reacciones dominadas por la
cinética al haber un menor tiempo de contacto de los reactivos con el catalizador.

o La presion de operacion afectara la relacion de vaporizacién de los hidrocarburos
dentro del convertidor al momento de variar la temperatura de operacion, sin embargo
en este trabajo supondremos que esta presion siempre sera suficiente para abatir el

punto de ebullicién, por lo cual no sera una variable considerada.
Observemos lo que sucede con las tres primeras variables.

V.2.1 Efecto de larelacién H,/HC

La cantidad de hidrégeno alimentado a la planta se programa en funcién de su proporcion
molar sobre la carga al convertidor. El manual de operacién de la planta (UOP, 1996, péag.
Seccion B.5.3) lo define como el nimero de moles de hidrégeno en la salida del convertidor
dividido entre el numero de moles de carga que pasan sobre el catalizador, y esta

recomendado en un valor de 0.05.

(moly,)

(mOITotales)alimentacién

efluente

= 0.05

Esta es una proporcion que requiere un control por retroalimentacion. Para efectos del
simulador manejaremos esta relacion sélo como referencia, y en su lugar emplearemos una
relacion que nos determine la proporcidon de moles alimentados de hidrégeno por moles
alimentados de carga liquida. La cual es una relacion mas controlable al momento de

establecer un criterio para mejorar la operacion.
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(molHZ)

(mOIHC) alimentacion

alimentados

Relacion H,/HC =

Matematicamente la manera en que el hidrégeno afecta la operacion de la planta puede

observarse principalmente en dos ecuaciones:

Stoa((ri,) BHRDw)+E9ms(H0XE (AH R (T))a
ar _ _ (1) @HRIa) 5( wr 7F ) ... (Balance de energia)
aw YiFiCp;

\

Al disminuir el flujo Fy, disminuira la temperatura de los

convertidores. Por tanto las conversiones de las diferentes
reacciones a (pero principalmente la de hidrogenacion de
benceno) aumentaran.

_ —k1KpKHCBCH,,
g1 = 1
<3KBCB+(KHCH2)2+

5 ... (Cinética Hidrogenacion de Benceno)

Al disminuir la concentracién de hidrégeno en los convertidores
dominara la respuesta exponencial del denominador,
aumentando la rapidez de la reaccién de hidrogenacién de
benceno.

Una explicacién del comportamiento cinético de la hidrogenacion de benceno (segunda
ecuacion) radica en que el mecanismo por el cual se desarrolla esta reaccién lleva implicita
una adsorcién competitiva de las especies en los sitios activos del catalizador (Véase
apéndice ). Por ello al aumentar la concentracion de hidrégeno los sitios se saturaran y
disminuira la probabilidad de que ambos reactivos se encuentren proximos para producir

ciclohexano.

Aplicando estas observaciones a nuestro ejercicio, si disminuimos gradualmente la
alimentacion de hidrogeno, estaremos aumentando la conversion de benceno. El grafico 6

muestra diferentes curvas de operacion del primer convertidor de la planta en base a los
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resultados obtenidos por el simulador para una corrida prueba (corrida | del apéndice l1ll) tras
variar la relacion H,/HC en un rango de entre 0.08 hasta 0.6. La temperatura en el efluente
del convertidor (W = 40) aumentara conforme disminuye esta relacion. La minima relacion
H,/HC posible estad dada por la relacion estequiométrica de las reacciones de hidrogenacion
porque hay que recordar que también es un objetivo eliminar al maximo la cantidad de

benceno en el producto final de la planta.

445

440

435 e

2 S <eeees H2/HC-A=0.08

<

X 425 !

- iz 7 — = H2/HC-A=0.19
420 L H2/HC-A=0.3

/ / B

415 Lz —— -H2/HC-A=0.6

0 10 20 30 40 50
W (Ton)

Gréfico 6: Perfiles de temperatura del convertidor DC-301-A a diferentes
relaciones H,/HC. Base de célculo corrida | del apéndice lll.

Una consecuencia de operar con bajos flujos de hidrogeno, es que el segundo convertidor
recibird cada vez menos remanente de benceno y la temperatura final de éste por efecto de
la reaccion disminuira favoreciendo la conversion de cadenas lineales a sus respectivos
isbmeros, el octano de la mezcla incrementara y la planta tendra mayor beneficio econémico.
El gréfico 7 muestra los diferentes perfiles de conversion de benceno en ambos
convertidores (izquierda) aplicables a las relaciones H,/HC trabajadas en el gréfico 6, en él
se verifica como es que al disminuir el remanente de benceno transferido al segundo
convertidor también disminuye la temperatura del efluente del segundo convertidor
(Derecha). La ilustracion 22 muestra una impresion de pantalla los resultados obtenidos por

el simulador tras disminuir al maximo posible la relacion H,/HC en nuestra corrida prueba.
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1 404
...o.oo-.ool A
o - o= =
o.. - o —-
08 , AN ——— ceeeee H2/HC-A=0.08| | 4036
R _
ok p / __ H2/HC-A=0.19 | |, 00
Sy - - g
X : / e+ H2/HC-A=03 | |F
4 402.8
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7 / —— -H2/HC-A=0.6
o4 , 402.4
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Gréfico 7: Perfiles de conversion (izquierda) y temperaturas en el efluente del segundo convertidor DC-
301-B (derecha) a diferentes relaciones H,/HC. Base de célculo corrida | del apéndice lll.

CALIDAD DEL PRODLE? Lid

. |
Composicién de parafinas Desviacién | del Octanai Parémetros econémicos A

19.07% Contra valorinicial [0.01% |
Lineales RONInical | 2445 [ s1785140]
72.98% Contra simulacién anterior |0.01% : \ : referenca
comers rowmwer [ 014 (s

llustracién 22: Interface del usuario tras disminuir al maximo
larelacién H,/HC en la alimentacion de la planta.

Tras disminuir la relacién H,/HC de 0.19 inicial a 0.08 (Minimo posible) es posible pronosticar
una ganancia adicional de $17,851 dolares mensuales tras un aumento teérico del 0.01% en
el octano del producto. A continuacion veamos un grafico con diferentes partidas de la

relacion H,/HC. Se observa un maximo en 0.11 con una ganancia de $55,554.
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Grafico 8: Beneficio econdmico de la planta en funcién de larelacién H,/HC.

V.2.2 Efecto de la temperatura de alimentacion

Como se ha visto la principal variable que incidird en el equilibrio de las reacciones de

isomerizacion es la temperatura final que alcanzan los convertidores:
Tf = Ti + ATrex

La cual estad dada por la temperatura de alimentacion T; mas los incrementos de temperatura
AT,., por efecto de las reacciones a. Ya que AT, €s una variable independiente, para efecto
de nuestro ejercicio de optimizacion trabajaremos con T;, que en la interface del simulador se
identifica para el primer convertidor como T1RA y para el segundo como T1RB. De los
graficos 2 y 3 revisados en el capitulo Il, se mostré6 que a menores temperaturas existiran
cada vez menos cadenas lineales en el equilibrio termodinamico al exponerlas a un medio
activo que promueva su isomerizacion, por tanto entre menor sea la temperatura T; de
alimentacion menor sera la temperatura T, que incremente el grado de conversion final de
estas cadenas. El limite inferior que podemos proponer para T; lo dicta la temperatura
minima a la cual se activan las reacciones de isomerizacion en el medio catalitico. El manual
de operacion de la planta especifica un valor minimo de 383 K y uno maximo de 473 K (UOP,
1996, pag. Seccion G.8).
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Continuando con nuestro ejercicio para encontrar las mejores condiciones de operacion,
trabajemos primero con la temperatura T1RA correspondiente a la temperatura de entrada al
convertidor DC-301-A. Donde de hecho si disminuimos su valor original, como se ha
propuesto, efectivamente mejoraremos el valor PIN (Relacion iC/(iC + nC))) de su efluente

al disminuir Tr sin embargo colateralmente también estaremos disminuyendo la conversion

de benceno como lo indican los perfiles del simulador mostrados en la ilustracion 23 donde la
conversion final disminuye de 0.87 a 0.77. De hecho aunque quisiéramos aumentar la
conversion de isbmeros al disminuir TLRA, no tendria ningun caso (pues las conversiones de
las reacciones de isomerizacion se repuntaran en el segundo convertidor al enfriar su
corriente de alimentacion en los intercambiadores EA-309-A/B) y por el contrario enviaremos
cada vez una mayor cantidad de benceno remanente al segundo convertidor que generara
incrementos sustanciales de temperatura por concepto de reaccién disminuyendo la

conversion a isémeros.

T W T W
438 | 91 mgps Bog 428 - 1 moos 877
o ° thr) 1058 3 Y
T (hr) 1.058 . 432 { 080, ﬂcml\ 7 2 422 4 31 pggs Tos !
H2/HC 0.19 o o H2/HC 0.19 o B
Alimentacién A 425 4 2oy Hoss - Alimentacién A ST :oaa = i oXeH
o -} o Oxs
TiRA 20817 417 { oy, Dg2s o f TIRA 40017 408 1" W01ng Ho2 o X
B o T —» h g T
RON 6744 — ol 6744 T v 37 W
a2 04 a8 as 1 02 0z a8 02 1
Efluente A Alimentacién B Alimentacién B |
o ——
T2RA TIRB 397.99 T2RA | 42843 TIRB 397.99
Treal | 42533 3 Treal 435250 EA-309-A/B
WA: 40 Ton. L0 AB WA: 40 Ton.
Despues de disminuir la temperatura T1RA de 408K a Desviacién porcentual del Octanaie Pardmetros econémicos
400K mbién disminuirem | nversion
00K también disminuiremos la conversion de Contra valorinicial Ll can
benceno de 0.87 a 0.77. Se presentard una pérdida RONInicl | 4.96 $71.405.5
de $71,405 dolares tras disminuir en un 0.05% el Contra simulacién anterior|-0.05 Precio de referencia
— $ Barri-Octano
octano del producto final de la planta. RONAnterior | 24,45 $4.6

llustracion 23: Interface del usuario tras disminuir la temperatura
de admision al convertidor DC-301-A.

Si en lugar de disminuir la temperatura de admisién al primer convertidor la aumentamos, es

facil intuir que la conversién de benceno también aumentara disminuyendo asi la cantidad de
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benceno remanente al segundo convertidor. De hecho podriamos aumentar la temperatura lo
suficiente como para alcanzar conversiones de benceno superiores al 90% y asi disminuir la
temperatura AT,.., del segundo convertidor; por ejemplo, segun los resultados obtenidos con
el simulador PROC. PENEX para el caso | del apéndice lll, si aumentamos T1RA hasta 420
K obtendremos una conversion de 0.96 en el primer convertidor permitiéndole al segundo
convertidor disminuir su temperatura Ty lograndose mejorar el octano del producto en un
0.06% con una ganancia adicional de $89,256 dolares mensuales. Por desgracia no es
posible tomar esta decision tan a la ligera, pues aunque en cantidades minimas, al aumentar
la temperatura de operacién de los convertidores, también estaremos promoviendo la
hidrodesintegracién de las cadenas Cs y Cy a cadenas cortas como metano, etano, propano y
butano, disminuyendo ligeramente el rendimiento liquido de la planta, la calidad del octano, y
promoviendo la generacion de calor (que también repercute en la calidad del producto). Por
razones que ya se han mencionado la fenomenologia de las reacciones de
hidrodesintegracién no ha sido integrada al modelo matematico que calcula los convertidores
cataliticos, por lo cual no es posible obtener resultados cuantitativos en esta tesis. Sin
embargo como simple punto de referencia hay que considerar que si las plantas de
hidrodesintegracion catalitica que operan a temperaturas superiores a los 650K presentan
pérdidas en el rendimientos de entre el 25% y el 50% en fracciones pesadas (cadenas
superiores a C,) (Valavarasu, 2003) entonces es de esperar que una planta tipo “PENEX”
gue opera con fracciones mas ligeras y temperaturas menores apenas debiera presentar
hidrodesintegracion. Segun lo anterior, para el mismo caso 1, si aumentaramos tan solo en 3
grados la temperatura de alimentacion T1RA, sin por ello presumir riesgos de
hidrodesintegracion, para disminuir el benceno remanente transferido al segundo convertidor
lograremos un beneficio adicional de $17,851 ddlares mensuales (véase ilustracion 24).

Incluso podrian proponerse temperaturas mayores a reserva de un estudio mas elaborado.

Ahora trabajaremos con la temperatura de entrada T2RB. El manejo de esta temperatura
sera la que nos arroje el mayor beneficio adicional a la planta tras proponer la disminucién de
su valor. Esto es porque una vez convertida la mayor parte del benceno alimentado a la
planta en el primer convertidor, el valor AT,., del segundo convertidor serd minimo y
técnicamente soélo sujeto al mismo calor de las reacciones de isomerizacion. De tal manera

gue si disminuimos al maximo permitido esta temperatura igual 383K obtendremos un
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aumento del 0.85% en el octano del producto equivalente a un beneficio adicional de
$1,285,300 doélares mensuales (siguiendo con el mismo caso | de estudio), que representan
un excelente beneficio muy superior a los anteriormente obtenidos. La ilustracion 25 muestra

los valores obtenidos por el simulador con este cambio propuesto.

llustracion 24: Interface del usuario tras aumentar la temperatura
de admisioén al convertidor DC-301-A.

S o '
7412% Contra simulacién anterior |0 85% XSO N NS,

Isomeros RONAnterior | 8445/ [ 9464]

llustracién 25: Interface del usuario tras disminuir la temperatura
de admision al convertidor DC-301-B.
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V.2.3 Efecto del espacio tiempo

El espacio tiempo es el tiempo necesario para procesar un volumen de carga equivalente al

volumen del convertidor.

Entre mayor sea el espacio tiempo habra un mayor tiempo de contacto de los reactivos con
el catalizador favoreciendo la conversion del reactivo i en una determinada reaccion. Esto es
palpable al observar la variacion de la conversién de cualquier reaccion a en funcién del
lecho empacado. Al aumentar 7, el flujo volumétrico: vy, y por tanto el flujo molar de la

especie i: F;,, disminuiran, aumentando a su vez la conversién a:

era _ —Tia
dw ~ F

(]

Asi como sucedio al revisar la funcionalidad de la relacion H,/HC, el tiempo de residencia
también modificard directamente la temperatura global de los convertidores a través el

balance de energia:

ar Thea((rirey) @Hrea)5oms(CgT @Hrex ()

- = ... (Balance de energia)
aw YiFiCp;

N\

Al aumentar 7 disminuira el flujo global Y; F;, la variacién de la

temperatura de los convertidores se incrementara

Al aumentar t favoreceremos la conversion de benceno y ciclicos en el primer convertidor
transfiriendo cada vez menos remanente que permita alcanzar menores incrementos de
temperatura por reaccion en el segundo convertidor para mejorar el octano final del producto.
El grafico 9 muestra la variacion de la conversion de benceno a diferentes valores de 7, para

una corrida muestra (corrida 1 del apéndice lll). Entre menor sea la carga liquida a los
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convertidores mayor sera la conversion de benceno, e indirectamente tendremos un aumento

en la calidad del producto.

0.98

0.96

0.94

0.92

0.9

0.9 1 1.1 1.2 1.3 1.4
Tao

Grafico 9: Variacion de la concentracion de benceno al variar el
espacio tiempo ala entrada de los convertidores.

El espacio tiempo es una variable que depende de la programacion en la linea de produccion
de la refineria. Si manipulamos esta variable, deberemos partir de diferentes situaciones
hipotéticas en la que disminuye o aumenta la carga liquida a la planta. Cabe decir que para
poder visualizar la ganancia (o pérdida) generada por un eventual cambio en el RON del
producto bajo nuevas condiciones de carga, deberemos reiniciar ARON = 0 (véanse las
etiquetas en la interface del simulador) para poder hacer mas equivalentes los resultados de
ganancia entre una simulacion y otra. Para ello debera habilitarse la edicién de 7 en la
interface, y el simulador reiniciara automaticamente ARON cada vez que se modifique esta
variable. El manual de operacion de la planta recomienda valores de 7 de entre 0.8y 1 (UOP,
1996, pag. Seccion B.5.2). El grafico 10 muestra diferentes curvas de operacion calculadas
por el simulador, segun el RON alcanzado conforme varia la relacion H,/HC a diferentes
valores del espacio velocidad. En ambos extremos de las curvas es posible incrementar el
indice de octano de la planta. Sin embargo a altos flujos de hidrogeno, se restringira la
capacidad de la planta para eliminar la mayor parte de benceno en el producto, haciendo
indeseable esta operacion. En cambio si operamos en el extremo izquierdo de las curvas

lograremos convertir gran parte de éste en el primer convertidor disminuyendo la temperatura
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de operacion del segundo para asi obtener un producto de mayor calidad sin comprometer la
reduccion de aromaticos en los combustibles. Obsérvese también que al disminuir T mayor
octano persistira bajo diferentes relaciones H,/HC, permitiendo al operador restar cuidado a

esta variable bajo estas condiciones de carga.
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Gréfico 10: Curvas de operacion en funciéon de 7 a diferentes
relaciones H,/HC parala corrida 1.

Hasta ahora sabemos que por debajo de un minimo en la carga liquida al convertidor es
posible incrementar la calidad del producto. También sabemos que la mejor manera de
incrementar el beneficio econdmico de la planta es disminuyendo la temperatura de
operacion del segundo convertidor. Sin embargo sera importante observar que el incremento
en el beneficio econémico de la planta, al disminuir esta temperatura de operacion, sera cada
vez menor conforme aumente t segun el grafico 11. Esto hara que la mayor zona de
oportunidad se vea mermada cuando se opere a bajos flujos de carga liquida. Los maximos
en el grafico estan muy cerca de la operacion actual de la corrida 1 (con valor cercano al
87% de la carga de disefio). Serdn maximos porque equilibra tanto las ganancias por octano
como por produccién. A su derecha se compensa la pérdida de octano con el aumento de la
produccion y a la izquierda se compensa la disminucion de la produccién con el incremento

del octano.
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Grafico 11: Ganancia adicional en funcion de T conforme disminuye
la temperatura de operacion del segundo convertidor parala corrida 1.

En la tabla 25 se muestra un comparativo de los valores de carga y RON (real y calculado)
que presentaron las 3 corridas de operacion disponibles en el apéndice Ill. Como no se
dispone de valores de planta (laboratorio) para el RON a la salida de los convertidores, el
simulador PROC. PENEX hace un estimado en base a la composicion real de los analisis
cromatograficos segun la misma regla de mezclado indicada en la seccion V.1 y los valores
de la Tabla 2 de la pagina 10. Es posible observar entre la columna 2 (7) y la columna 3
(RON real) como aumentd el RON del producto conforme disminuy6 la carga liquida a la
planta respecto de la carga de disefio. En la columna 5 se indica el RON que se obtendria
con la composicion calculada por el simulador (previo ajuste de los parametros cinéticos).
Los resultados se aproximan bastante en las corridas 1 y 3. Sin embargo la corrida 2
presenta una desviacién importante, debido principalmente a las altas temperaturas de
operacion que alcanzoé el primer convertidor como se vera en la siguiente seccion.

Tabla 25: Valores de Ty RON del producto para las 3 corridas
disponibles en el apéndice Il

Corrida T (hr.) %BPD jiseno RON real estimado RON calculado
1 1.058 87% 84.29 84.45
2 1.15 80% 85.02 88.33
3 1.39 66% 89.23 89.34
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El ajuste de la corrida 3 se muestra en la ilustracion 26. Presenta una carga liquida muy baja
cercana a la mitad de la carga de disefio. En efecto presentara un alto indice de octano pero

siempre a costa de la productividad de la planta.

= DC301A

2.3 Dimetibbutano
2-Metipentan
3 Metipentano

llustracion 26: Interface del usuario tras ajustar la corrida 3 del apéndice Ill.

De hecho si para esta corrida 3 realizamos el mismo ejercicio de (grafico 12) que se hizo
para la corrida 1 en el gréfico 11, y analizamos ambos perfiles, podemos ahora estar en
condiciones de proponer regiones de maximos y minimos al menos locales en la operacion
de la planta segun el enfoque econdmico dictado por la variable barril-octano. Mas aun,
ahora podemos decir que la operacion actual de la corrida 1 técnicamente pertenece al
maximo local segun las condiciones de entrada que presenta. De manera contraria, la

operacion de la corrida 3 se encuentra peligrosamente cercana al minimo posible.
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& 100 i ‘ 396K

0

0.8 1 1.2 1.4 \ 1.6 1.8 Operacién
Tao 4\ actual corrida 2

Gréfico 12: Ganancia adicional en funcion de T conforme disminuye
latemperatura de operacion del segundo convertidor para la corrida 3.
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V.3.4 Efecto de la composicion de la carga liquida

Aunque la composicion de la carga liquida tampoco es una variable operable es importante
revisar gqué sucede cuando ésta contiene cantidades altas de benceno. En comparacion a la
corrida 1, la corrida 2 del apéndice lll contiene un 25% mas de benceno susceptible de

generar una mayor cantidad de calor por efecto de la reaccién de hidrogenacion.

%wt. Corrida No. 1 =1.99%
%wt. Corrida No. 2 = 2.48%

Hay que decir que no ha sido posible minimizar aceptablemente los mérgenes de error en las
guias de correccion para esta segunda corrida limitando la reproducibilidad de la operacion
de los convertidores. Esta limitacion se puede adjudicar a la falta de un modelo que describa
el comportamiento cinético de las reacciones de hidrodesintegracion que se podrian estar
presentando debido a las altas temperaturas de operacion que se alcanzan en el primer
convertidor. En primer lugar porque la temperatura TIRA es mayor y en segundo lugar
porque se genera mayor calor de reaccion. Si seleccionamos la opcién “balance de energia”
en la seccion de balances de la interface del simulador obtendremos las impresiones de
pantalla mostradas en la ilustracion 28, en donde la corrida 2 genera aproximadamente 6°C

mas que la corrida 1 por efecto de la reaccion de Hidrogenacién de Benceno.

Corrida 1 Corrida 2
W DC-301A | DC-301B . DC-301A | DC-301B
m Hidrogenacién de Benceno los i A Hidro ion de By
de temperatura B+3H2>cH 1556 13 de temperatura B#3H2>cH 204 0.66
pociSHcaoe e} Apertura de anillos P Apertura de anillos

Total DC301A | cHeH2onH 029 | 045
2974 mcPsH2>nH 1.9 149

Total DC-3018 cPsH25nP 035 0.34
585

Total DC-301A cHsH2>nH 0.4 0.71
36.03 meP+H25nH 271 21
Total DC-301B cP+H23nP 084 0.73

Isomerizacion de Pentanos
nP->iP 448 0.38

Isomerizacién de Pentanos
nP>iP 395 04

Isomerizacion de Hexanos
nH->22DMB 554 1.96

nH->23DMB  1.05 02
nH->2MP 042 0.15
nH->3MP  0.15 0.1

Isomerizacién de Hexanos
nH->22DMB 567 239

nH->23DMB 1.2 0.26
nH->2MP 069 -0.18
nH->3MP 022 0.13

llustracion 27: Comparacién de los incrementos de temperatura
estimados en las corridas 1y 2 del apéndice Il

Los altos contenidos de benceno en la carga deberan tenerse en mucho cuidado para no

disminuir los rendimientos liquidos y principalmente para no disminuir la conversién de
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cadenas lineales. La ilustracién 28 muestra una comparativa de los resultados obtenidos con
el simulador entre la corrida No. 1 y la No. 2. Es posible observar que en la corrida No. 2 se
alcanza una temperatura de 445°C sobrepasando practicamente por 8 °C la temperatura
alcanzada en el corrida No. 1. La Unica ventaja de esta condicion es que practicamente todo
el benceno se convertir4 en el primer reactor, como se ve en la ilustracién 28, donde en la
corrida 1 se alcanzd apenas el 87% de conversion mientras en el segundo es posible
alcanzar el 98%. Lo anterior se vera reflejado como beneficio al disminuir el calor por
reaccion en el segundo convertidor por efecto de esta reaccion. Por desgracia no asi
sucedera con el calor de las reacciones de isomerizacidbn que por las altas temperaturas
alcanzadas en el primer convertidor repuntardn sustancialmente en el segundo opacando el

beneficio obtenido.

Corrida 1 w 3
L IY7] ‘l ¢
B 2
Hr.m\ 4
) . .
X i T l
o
o X ST
? i 402 { 2 2
% %  Dc301B G
401 4 20 010
E
Alimentacién B 395 1 101 dgee
T1RB | 357.99 5 2
|F S T
| 02 o4 ‘ 08
H2/HC 101
Efluente B i
T2RB 7' RONactual
Treal RONreal
WB 40 | Ton.
Corrida 2
Boss
.\.n
Bass

Alimentacién B

TIRB | 339.94

WB |40

llustracién 28: Interface del usuario tras disminuir la temperatura
de admision al convertidor DC-301-B.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Gracias a la facilidad cromatografica para conocer las composiciones desglosadas
de las corrientes de proceso es posible reproducir aceptablemente sistemas
complejos de proceso, en especial aquellos que involucran procesos de refinacion
por el reto multicomponente que se afronta. La presencia de multiples reacciones
demanda rutinas de calculo extensas que sin la facilidad de los actuales sistemas
de computo seria complicado disponer de herramientas confiables y eficaces
capaces de reproducir la operacion de convertidores industriales descritos sélo con
modelos muy elaborados.

El simulador desarrollado en este trabajo como herramienta de calculo, ha sido
capaz de reproducir la operacion de la planta razonablemente segun los criterios
de error implementados. Las suposiciones y simplificaciones hechas al modelo han
resultado aceptables y han sido el principal eje para implementar el sistema. En
este sentido se concluyen las siguientes condiciones:

o La desviaciéon de los resultados se minimiza mientras se opere por debajo
de temperaturas que no favorezcan las reacciones de hidrodesintegracion.

o Temperaturas altas disminuiran el rendimiento de la planta comprometiendo
la reproducibilidad del sistema.

o Los pardmetros implicitos en los mecanismos de las reacciones de
hidrogenacion pueden aproximarse mediante un esquema de ajuste que
permite al usuario del simulador aproximarse paulatinamente a la actividad
actual del catalizador.

o Es posible acercarse al grado real de conversion de las reacciones de
isomerizacion mediante un modelo puramente termodinamico.

Mediante un esquema de perfil econdmico es posible facilitar la busqueda de las
mejores condiciones de operacion de la planta teniendo como funcion objetivo el
barril-octano del producto. Mas aun gracias a que se ha prevenido la tendencia del

sistema a la hidrodesintegracion, es posible orientar exclusivamente la operacion
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de la planta en funcién del indice de octano del producto. Una variable que afecta
principalmente este esquema es la carga liquida a la planta, la cual incide
directamente en el calculo del barril-octano: A mayor carga menor octano, a mayor
octano, menor carga requerida. Es posible encontrar curvas de operacion con
méximos y minimos parciales que dan un panorama de las oportunidades al
buscar condiciones de operacion que potencialicen las ganancias econdémicas de
la planta.

El trabajo demuestra como es que la reaccion secundaria de saturacion de
benceno modifica tacitamente el comportamiento de los convertidores, asi como la
composiciéon del producto de la planta. Entre mayor cantidad de benceno logremos
convertir en el primer reactor, menor temperatura de operacion lograremos en el
segundo permitiendo alcanzar cada vez mayor conversion de cadenas lineales a
isémeros, segun el equilibrio termodinamico que describe estas reacciones.

Segun la fenomenologia del sistema reaccionante y apoyados en los resultados
gue predice el simulador es posible sugerir las siguientes recomendaciones:

o En general al presentarse una carga alta de alimentacion deberan
explorarse aquellas condiciones de operacién que incrementen el octano del
producto indirectamente mermado por la baja conversion de benceno.

o La operacién con bajas cargas seran de baja oportunidad operativa al estar
posicionadas en una region de minimos econémicos.

o Dependiendo de la actividad del catalizador mientras mas disminuyamos la
temperatura de entrada al segundo convertidor mayor calidad obtendremos
del producto.

o A reserva de prevenir las reacciones de hidrodesintegracion, se sugiere
operar con los minimos estequiométricos de hidrégeno, ya que es posible
favorecer la conversibn de benceno bajo este esquema, segun el

mecanismo que rige su reaccion de hidrogenacion.
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7. ANEXOS

7.1. Anexo I: Cinéticas para la hidrogenacién de benceno encontradas en la literatura
1. Cinética Mark Saeys (Saeys, 2005)
e Fase de reaccion: Gas
e Catalizador: Pt/ZSM-22
e Rango de temperaturas: 423-498 K
e Rango de presiones. 1 a 3 MPa

e Mecanismo de reaccion:

Ku,
Hyy + 25 &= 2HS (1)
Ka
B(g) + S <= BS (2)
K
BS+ HS —=BHS + S (3)
K.
BHS + HS —= BH,S+ S (4)
K
BH,S + HS —= BH;S+ S (5)
K.
BH,S+ HS —= BH,S+ S (6)

BH,S + HS — BH.S+ S (7) Limitante
BH:S + HS — BH,S+ S (8)
BH¢S —— BHg,y+S 9)

S: Sitio activo; B: Benceno; H: Hidrbgeno

e Paso limitante: Adicién del quinto hidrégeno (Paso 7)
e Suposiciones: Disponibilidad equitativa de sitios activos; desorcion rapida e
irreversible del hidrogeno; Pasos 1 a 4 en quasi-equilibrio.

e Cinética:

52 5/2
B Ceks(TT7=4 Kj)KBKHZ/ poHé

(1 + Kgpp + vV KHszz)z
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e Parametros:

Parametro Significado Factor Pre- Entalpia/Energia
exponencial 4, de activacion
(KJ/mol) Ea
C; Concentracion total de 0.8x10‘2mol/kgcat —
sitios activos
ke Coeficiente de rapidez 5x1011g1 104
del paso limitante
4 Constate de adsorcion
l_[ [{] condensada de los pasos (0.5)* = 0.06 —74 — 2AH,4,(H,)
j=1 elementales de
hidrogenacion
Kg Constante de adsorcién 7.4X10"12pg1? -71
del Benceno
Ky, Constante de adsorcion 2.7x107° Ppa~1 2AH 4 (Hy)
del Hidrégeno

Ea
K; = Apexp (—)

RT

2. Cinética M. Albert Vannice et al. (Vannice, 1999)

e Fase de reaccion: Liquido
e Catalizador: Pd/n — Al,04

¢ Rango de temperaturas: 358-488 K

e Rango de presiones. 7-54 atm

e Mecanismo de reaccion:

Kpz
B+S < BS; (1)

3[H, + 28, JLLIN 2HS;| (@)

k
BSl + HSZ _>BH51 + SZ (3)

K
BS, +S, &= D,S, + HS, (4)

K
BHSl + SHSZ [—— C6H12 + Sl + 552 (5)

S1,S1: Sitios activos; B: Benceno; D;: Especies Fenil H — deficientes

e Paso limitante: Adicién del primer hidrégeno (Paso 3)
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e Suposiciones: Adsorcion disociativa de H,; Adsorcion no competitiva entre el
hidrogeno y el benceno; Postulacién de especies Fenil H-deficientes;

e Cinética:

=
(1 + K;/ZCIZZ) (K;/Zc;f + (KeK,y*)CaCll? + (KDKB)CB)

= doerp (~77)
=A,exp|——
o p RT
K (A5°ad AH°ad)
.= ex —_
(T PR RT
e Parametros:
Parametro Significado AH®E,. (kcal/mol) | AS°,InA (cal/mol/°C)
k Coeficiente de rapidez del 13 10
paso limitante
Kg Constante de adsorcion del -19 -49
Benceno
Ky Constante de adsorcion del -7 -25
hidrégeno
Constante de equilibrio en la
deshidrogenacion de
KD Benceno para formar -3 -7
especies Fenil H-deficientes
(Paso 4)

3. Cinética S. Toppinen (Toppinen, 1996) (Cinética que mejor ajusté la reaccion)
e Fase: Liquido

e Catalizador: Ni/Al,04

e Rango de temperaturas: 368-398 K

¢ Rango de presiones: 20-40 atm.

e Mecanismo de reaccion: Discernido de entre tres diferentes modelos, se

presenta el que mas ajusté los datos (Smeds, 1989).

k
BS + yHy;, S & BH,S+yS (1)
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k

BH,S + YHp;S &= BH,S+VvS (2)
k

BH,S + yH,;, S &= BHS+yS (3)
Ka

B+S = AS (4)
Ky
H, + yS &= yH,;, S (5)

k
AH,S —>AHg+S (6)

S: Sitios activos; B: Benceno; y = 1: Adsorcién no disociativa de H; y
= 2: Adsorcion disociativa de hidrogeno

Paso limitante: Pasos de hidrogenacion. Irreversibles. Con constantes de
velocidad iguales: k; = k, = k4

Suposiciones: Adsorcion competitiva entre el hidrégeno y el Benceno. Adicion
secuencial del hidrogeno disociado sobre el Benceno.

Cinética:
k1KaKyCyCh,
;e 1 y+1
<3KACA + (KuCy,)” + 1)
Parametros:
Parametro Significado Valor
k1o Constante de rapidez a 100°C 1.3 mol/(s kgcat)
E, Energia de activacion 53.9 K] /mol
Kpx10* Constante de adsorcion de Benceno 18.3 m3/mol
Kyx103 Constante de adsorcién de Hidrogeno 7074.5 m3 /mol

E,1 1

ki = ki (T,)exp (—f(; — T—)); T, = 100°C
o
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7.1. Anexo Il: Conversién de isbmeros

La definicion de conversion es:

Moles de i que reaccionan
ia =

- (4)

Moles de i alimentadas

Para el caso de la reaccion de isomerizacion de n-Pentano a i-Pentano el nimero de moles

de n-P que reaccionaron es igual al total de moles finales menos las moles iniciales:

_ Nppy — Nnp

Xps = ————
nnPO

También es posible determinar la conversién de i-P en términos de la conversion de n-P,

pues por cada mol de n-P que reacciona se forma una mol de n-P, entonces:

Nip — n'iPO

Xrs =
nnPO

Por tanto: npp = np, + Nip X5

De la misma manera en que es posible determinar la conversion del i-P en términos del n-P
alimentado a la planta, es posible determinar la conversion de los isomeros C6 en términos

del n-H alimentado a la planta, por ejemplo para el caso del 2,2DMB:

N2,2pMB — N2,2DMB,

Xr6 =
nnHO

Asi habra una cantidad especifica de n-Hexano que se consumié para formar el 2,2DMB:

¥ nH consumido para formar 2,2DMB
6 =

Nnp 0

La cantidad de n-H consumido total para formar los diferentes isomeros sera igual a la

contribucion que cada reaccion de isomerizacién aportd a su conversion:
NMpg = NpHg — nnHOXr6 - nnHOXr7 - nnHOer - nnHOXr9

Donde los subindices 6 a 9 representan las reacciones de isomerizacion a 2,2DMB, 2,3DMB,
2MP y 3MP respectivamente. Si sustituyéramos todas estas contribuciones en el balance
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estequiométrico global de n-H obtendriamos una expresion bastante engorrosa, por ello es
gue se ha decidido utilizar una definicion global para la conversion del n-Hexano X,,; como

se hizo en la seccion 111.1.2. Balances estequiométricos.

NeHg — NeH
Xey =
Ney 0

Mpag = NnHg — nnHOXnH

Es posible deducir que la conversion global X, es igual a la suma de las conversiones de
cada una de las reacciones de isomerizacion de cadenas C6.

X = Xpo + Xp7 + Xpg + Xig

Tabla 26: Coeficientes de los polinomios obtenidos para el equilibrio de parafinas.
No. de

. Compuesto a b c d

nP 3.69 -0.015 2.01E-5 -7.59E-9

2,2DMB 16.33 -0.077 1.19E-4 -6.3E-8

1 2,3DMB -4.82 0.035 -8.24E-5 6.04E-8
2 MP -6.69 0.033 -5.38E-5 2.91E-8

3MP -3.80 0.001 -1.28E-5 4.87E-10

nP 3.69 -0.015 2.07E-5 -8.20E-9

2,2DMB 15.91 -0.075 1.18E-4 -6.27E-8

2 2,3DMB -4.50 0.033 -7.71E-5 5.64E-8
2MP -6.51 0.032 -5.28E-5 2.89E-8

3MP -3.77 0.001 -1.41E-5 1.94E-9

nP 3.89 -0.015 2.001E-5 -7.43E-9

2,2DMB 17.73 -0.084 1.29E-4 -6.77E-8

3 2,3DMB -5.22 0.038 -8.99E-5 6.59E-8
2MP -7.08 0.036 -5.8E-5 3.13E-8
3MP -4.008 0.015 -1.34E-5 1.305E-10
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7.1. Anexo lll: Fechas operativas de la planta U-300 de isomerizacién de la refineria
“Miguel Hidalgo”

Para simular los convertidores de la planta isomerizadora se reproduce a continuacion
informacion de planta. Esta informacion corresponde a los valores que proporciona el
sistema de control distribuido de la refineria “Miguel Hidalgo” y pertenecen corresponde a las

siguientes fechas de operacion de la planta:

Tabla 27: Fechas de operacion de las corridas 1,2y 3.

No. de Fecha de

Corrida operacion
1 23/07/07
2 14/08/09
3 18/12/06

La relacién de las condiciones de operacion se presentan en la tabla 27 y los valores de
composicién se enlistan en la tabla 27. Al final del trabajo en hojas sin numeracidén se anexan

copias fotostaticas del archivo fuente de donde han sido reproducidos estos valores.

Tabla 28: Condiciones de operacion de las corridas 1,2y 3.

No. de HIDROGENO T.ENTRADA T.SALIDA T.ENTRADA T.SALIDA
Corrida °e NM3/D DC-301-A°C DC-301-A°C DC-301-B °C DC-301-B °C
1 13086.4 3663.5 135.17 162.88 124.99 129.1
2 12045.7 3403.3 137.00 169.45 126.94 131.38

3 9954.8 2339.08 134.81 161.10 124.99 128.48
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Tabla 29: Condiciones de operacion de las corridas 1,2y 3.

Alimentacién DC-301-A %wt.

Efluente DC-301-B %wt.

S Corrida 1 Corrida 2 Corrida 2 Corrida 1 Corrida 2 Corrida 3
Propano 0 0.01 0.01 0 0.36 0
i-Butano 0.21 0.06 0.79 0.30 1.84 0
n-Butano 3.20 2.10 7.78 3.07 1.95 0.035
Benceno 1.99 2.48 1.72 0.12 0.046 0.15

Ciclohexano 1.36 1.95 0.82 2.99 3.91 1.78

M-Ciclopentano 3.78 5.23 3.25 2.40 3.28 1.41
Ciclopentano 2.23 2.09 2.37 2.05 1.61 1.31

n-Pentano 26.22 24.59 28.73 10.89 9.85 10.74
i-Pentano 14.73 14.60 15.54 30.91 29.26 34.42
n-Hexano 19.08 22.40 16.88 5.82 5.76 5.54

2,2 DM-Butano 0.47 0.43 0.38 10.76 12.54 15.62
2,3 DM-Butano 1.76 1.85 1.67 4.73 4.78 4.95
2 M-Pentano 12.56 12.88 12.07 14.33 14.32 14.55
3 M-Pentano 7.62 8.12 6.98 8.21 8.30 8.35
otros 4.72 1.13 0.92 3.38 2.12 1.24
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