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1. Introduccioén

Después de la Segunda Guerra Mundial, la produccion de automéviles aumento. Las
demandas de combustible de estos coches nuevos con motores de alta compresion
requerian gasolina de mayor calidad, superior a lo que la mayoria de las refinerias

podian producir.

Aunque quemar cualquier combustible fésil contribuye a los problemas ambientales
por el diéxido de carbono (COz2) y otras emisiones de gases, estos combustibles son
la principal fuente de energia para uso humano en nuestro planeta. Se han
implementado varias legislaciones para proteger el medio ambiente, una de éstas es

el aumento del numero de octanaje en las gasolinas.

Uno de los procesos clave para esto en las industrias petroquimicas refinadoras de
petroleo es la reformacion catalitica, el cual es un proceso quimico fundamental en
la produccion de gasolina, y es empleada para convertir la nafta con bajo valor de
octanaje en compuestos con mayor octanaje y mayor valor econdmico sin cambiar
su rango de punto de ebullicion. Esto se consigue mediante la transformacion de

hidrocarburos parafinicos y nafténicos en isoparafinicos y aromaticos.’

El reformado de nafta sobre catalizadores de platino fue desarrollado por la Universal
Oil Product (UOP), cuando introdujo el proceso “Platforming” fue llamada asi para

reflejar las palabras de platino (platinum) y reformacién (reforming), en el afo 1947.

Hoy en dia modelos computacionales son usados de forma rutinaria para modelar
los varios procesos de refinacion del petroleo; cada vez se recurre en mayor medida
a ellos para mejorar la operacion de refinerias existentes, tomar decisiones sobre su
operacion, comprar el crudo que mejor se adapte a sus necesidades, optimizar la
planificacion de la produccién. Por lo que, la habilidad de modelar adecuadamente
cada etapa del proceso de refinacién, constituye un factor clave para optimizar el

funcionamiento del conjunto global e integrado de una refineria.

! (Reza Rahimpour, Jarafi, & Iranshahi, 2013)



El objetivo del presente trabajo consiste en llevar a cabo el analisis y la simulacion
de la Unidad Reformadora Catalitica de Naftas de la Refineria “General Lazaro
Cardenas” de Minatitlan, Veracruz. En el cual se presentan dos casos con diferente
composicidon de nafta en la alimentacion. Para esto se utilizé el Simulador ASPEN-
HYSYS V8.8. La planta tendra la capacidad de procesar 30,000 barriles/dia (BPSD)
para obtener un reformado con un RON de 102, PVR 6 psia y 1% mol de C4 como
maximo, ademas de alcanzar una pureza del 90 % minimo en la corriente de gas

hidrégeno y una corriente de LPG con 1% mol de C5+ como maximo.



2. La Fraccion de Nafta

La fraccidén de Nafta del petroleo constituye tipicamente el 15-30% en peso del crudo,
y su rango de ebullicion esta dentro de los 30°C-200°C. Esta compleja mezcla
contiene moléculas de hidrocarburos de 5-12 atomos de carbono, incluyendo
parafinas, olefinas, naftenos y compuestos aromaticos. Existen otros componentes
como el azufre, nitrégeno, oxigeno, agua, sal y algunos metales como el vanadio,

niquel y sodio también estan presentes.

También al producir el reformado, existen compuestos aromaticos valiosos como el
benceno, tolueno y xilenos (BTX) que son materiales petroquimicos muy
importantes. No obstante uno de los principales productos de la reformacién
catalitica es el hidrogeno, este se puede usar para diferentes procesos dentro de la
refineria como la hidrodesintegracion, hidrotratamiento, entre otros. También cabe
mencionar que con los problemas de contaminacion que sufrimos hoy en dia por la
crisis energética y el calentamiento global, el hidrogeno tiene el potencial de

revolucionar el transporte, incluso nuestro sistema entero de energia eléctrica.

El rango completo correspondiente a la Nafta es la fraccion de destilacidon del crudo
que tiene un punto de ebullicion entre 30°C y 200°C, y corresponde generalmente a
entre el 15-30% del peso total de éste. La nafta se nombra segun el proceso del que
provenga. Ej.: nafta de vacio, nafta de hidrodesintegracion catalitica, nafta de

coquizadora; etc.

Si la nafta proviene de procesos como la reductora de viscosidad, la coquizadora, de
la torre de vacio; etc. entonces tendra un alto contenido de azufre, nitrogeno y

metales. Cabe anadir que la cantidad de estos depende también del origen del crudo.

La Nafta proveniente de la destilacion atmosférica se subdivide en 3 categorias: la
Nafta ligera que es aquella que tiene un punto de ebullicién desde 30°C hasta 90°C;
la Nafta pesada que es aquella que tiene un punto de ebullicién entre 90°C y 200°C,
cabe decir que algunas veces a la fraccion con un punto de ebullicién entre 90°C y
150°C se le denomina Nafta media, y es esta ultima fraccion la que preferentemente



se utiliza como materia prima para la reformacién catalitica una vez que ha sido

desulfurada.

21. Composicion de la Nafta (Hidrocarburos)

Para poder manejar de manera sencilla los numerosos compuestos que conforman
la nafta, se han clasificado en 4 categorias: Parafinas, Olefinas, Naftenos y
Aromaticos. Cada uno de estos agrupa distintos compuestos segun la descripcion

siguiente:

a) Parafinas (P): Cadenas rectas o ramificadas de hidrocarburos saturados. Su
férmula general es CnHzn+2. Su punto de ebullicion se incrementa entre 20-25°C por
cada carbono presente en la molécula. Las cadenas rectas tienen un mayor punto
de ebullicion que sus respectivos isomeros. A medida que aumenta el numero de

carbonos, aumenta su densidad.

CH, — H—C—H met-ano
1 )
CH;—CH; —— H—C—(';—H et-ano
1
1 ] 1
CH,—CH,—CH; —— H—C—C—C—H prop-ano
' 1
CH;—CH,—CH,—CH, —— H—C—C—C—C—H but-ano

Figura 1. Ejemplificacion de algunas parafinas presentes en la Nafta.?

2 (NOMENCLATURA QUIMICA, 2010)



b) Olefinas (O): Cadenas rectas o ramificadas de hidrocarburos insaturados. Su
férmula general es CnHan. Presentan las mismas caracteristicas que las parafinas en
cuanto a incremento en el punto de ebullicion, aumento de densidad e isomeria.

CH, CH CHs;
\ s
CH o CHy CHj4 CH." cH”  en”

3 ~~
CHy™ cH”  CH |

2
CH,
2-hexeno 2-metil-3-hexeno
CzHs
| s H
2
C CH 2 SN
/ ~. 2 c cH
HEC/ CHz/ \CHS 2
2-ctil-1-penteno CH,
2-metil-1,3-butadieno

Figura 2. Ejemplificacion de algunas olefinas.?

C) Naftenos (N): Hidrocarburos ciclicos saturados que poseen al menos un anillo
en su estructura. Los mas abundantes en la fraccion del petréleo son anillos tanto de
5 como de 6 carbonos. Pueden tener una cadena de parafina unida al anillo.
Comparados con las parafinas, para un mismo numero de atomos de carbono dados,

los naftenos poseen un punto de ebullicion mayor y una mayor densidad.

L g
3% g, C CH, ot o
H - z
’C/-CH’ 14.3% H, HIEM a ,...--“EHI H,-C/ \HCH EH;___.. *H».,‘CH,.--"' H\CH,
H H, - | | A
H.C"’ CH, "":-m_. E f,f : CH, CH CH
H:C ch, | J o o
Tl hE Ch CH, DECAKIDRO NAFTALEND

CCLOHEXAND 11 DIMETILCICLOPENTANC 1,23 TRIMETIL CICLOHEXAND  [DECALINA)

Figura 3. Ejemplificacion de algunos naftenos.*

d) Aromaticos (A): Hidrocarburos ciclicos insaturados. Su férmula general es

CnH2n6. Los anillos de benceno pueden estar unidos a cadenas de parafinas,

3 (NOMENCLATURA QUIMICA, 2010)
4 (Petréleo, 2002)



naftenos u otros aromaticos. Para un numero dado de atomos de carbono en una
molécula, el punto de ebullicion y la densidad de los aromaticos es mucho mayor que
la de las parafinas y los naftenos. La reactividad de los enlaces insaturados de los
compuestos aromaticos Cs, C7 y Cs 0 BTX (Benceno, Tolueno, Xileno) los vuelve
importantes bloques de construccion para la industria petroquimica. Los aromaticos

tienen un alto octanaje.

O BI% H, CH; 54%H, 6.3%H,
CH

i ETN ch £l
g siefie®

'._-'Y—_, TOLUEND CRTOX ILEND MAFTALEND

BENCEND
sEmH,  SE%H, ‘ B.5%H,
I ! _‘ BIFENILO

ANTRACERD FENANTREKRD

Figura 4. Ejemplificacion de algunos compuestos aromaticos.®

Corriente Parafinas Olefinas Naftenos Aromaticos Densidad Rango de punto de
(%peso) (%peso) (%peso) (%peso) (g/mL) ebulliciéon (°C)
Nafta Ligera 55 - 40 5 0.664 Cs-90
Nafta Media 31 - 50 19 0.771 90-150
Nafta pesada 30 - 44 26 0.797 150-180
FCC 34 23 11 32 0.752 Cs-220
Visbreaker 64 10 25 1 0.667 Cs-90
Ligera
Visbreaker 46 30 16 8 0.750 90-150
pesada

Tabla 1. Composicioén de la Nafta seguin su proceso de origen para un mismo crudo.®

5> (Petrdleo, 2002)
6 (Antos & Aitani, 2004)



2.2. Composicion de la Nafta (Compuestos organicos heteroatémicos,

agua y constituyentes metalicos)

a) Azufre: Es un importante constituyente del petréleo; su composicién va desde
practicamente cero hasta 5% Y/w de total de crudo. Los compuestos de azufre
presentes en el petréleo son principalmente: mercaptanos, sulfitos, sulfatos,
benzotiofenos, acido sulfurico y 6xidos de azufre. Estos compuestos envenenan
el catalizador empleado en la reformacion catalitica, por lo que es necesario

removerlo por hidrodesulfuracion (HDS).

N~ \S)\ AN~ @

S
Etil metil sulfuro Propil metil sulfuro Etil propil sulfuro Tiofeno
S S
@, v s s
2-metiltiofeno 2,5-dimetiltiofeno n-Propilmercaptano n-butilmercaptano

Figura 5. Principales compuestos azufrados presentes en la Nafta.”

b) Nitrogeno: Se encuentra presente en menor proporcion que el azufre (<1%"Y/w) y
su mayoria en la fraccion pesada del petréleo. Se subdividen en 2 clasificaciones:
basicos (piridina, piperidina y derivados de la indolina) y no basicos (derivados

del pirrol).

7 (Petréleo, 2002)



Piperidina 3-metilpiperidina Piridina 2-metilpiridina
N
I “‘“- ™ M M
- W - e
2,5-dimetilpiridina Pirrol 2-metilpirrol 2-etilpirrol

Figura 6. Principales compuestos nitrogenados presentes en la Nafta.?

c) Oxigeno: Este se encuentra normalmente sélo en las fracciones pesadas del

petroleo en fenoles, furanos, acidos carboxilicos o ésteres.

ALCOHOLES CH.OHnETANOL ESTERES oy . _coo - C.H, ACETATO
FENOL
(]
OH CETONAS 1 -
ETERES CH,-0O - CH, DIMETIL ETER CH;—C —CH, ACETOHNA
C.H:-O-CH. DIFENIL ETER

FURANOS .y

ETERES e cH
cicLicos o [ I
| | TETRAHIDROPIRANO cH cH
CH, CH, S

e ]
ACIDOS o
CARBOXILICOS CH;- COOH ACETICO
CH. -0 -COOH BENZOICO
ANHIDRIDOS CH _rf,ﬂ
T Ty ACETICO
CH,—C 7

=ACh
O=0C =00 CARBONICO

Figura 7. Principales compuestos con oxigeno presentes en la Nafta.?

d) Agua: Se encuentra presente en el petrdleo en pequefas cantidades,
parcialmente disuelta y como una fase acuosa separada. Las fracciones de la
nafta absorben humedad, hasta cierto punto, durante su manipulacién y su
almacenamiento. Resulta contraproducente en la operacion de reformacion

catalitica porque neutraliza los sitios acidos del catalizador.

8 (Petréleo, 2002)
% ibid., pag 8



3. Catalizador

Muchas investigaciones han ahondado en diferentes aspectos del proceso de

Reformacién Catalitica, estos estudios se enfocan principalmente en tres temas:

e Invencion y desarrollo de nuevos catalizadores con mejor selectividad,

estabilidad y desempefo asi como la menor desactivacién posible.

e El estudio de la naturaleza de la reformacién catalitica y proponer nuevos y

mejorados modelos cinéticos y de desactivacion.

e La propuesta de diferentes configuraciones de los reactores, su modo de

operacion y mejores condiciones de operacion.

El porcentaje de estudios de estos temas desde 1949 hasta el 2013 se pueden
apreciar claramente en la gréafica 1, y refleja el interés de la industria de la refinacion

de petroleo.

M Catalizador

B Modelos cinéticos y de
desactivacién

m Configuracion de los
reactores

Grafica 1. Porcentaje de los diferentes estudios de los temas antes mencionados (1949-2013).7°

10 (Reza Rahimpour, Jarafi, & Iranshahi, 2013)

[ 9




El catalizador empleado en el proceso de reformacién catalitica es un catalizador
bimetalico con una funcién acida (A) y una funciéon metalica (M), la primera favorece
preferentemente a las reacciones de isomerizaciodn, y la segunda a las reacciones
de des-hidrogenaciéon. El catalizador estd compuesto de platino soportado en
alumina clorada, la funcién acida la aporta la alumina y la metalica el platino. Ambas

funciones actuan conjuntamente para llevar a cabo las reacciones:

OL2OBL50%0

Figura 8. Ejemplo de sinergia entre la funcién metalica (M) y la funcién acida (A).

Para fines industriales se emplean mezclas como Pt-Re o Pt-Sn dependiendo del
tipo de proceso que se vaya a llevar a cabo, de regeneracion periddica o continua,
respectivamente. Los venenos para estos catalizadores son el azufre, el nitrogeno y
el agua, principalmente, mismos que inhiben su actividad. Otro problema que afecta
la actividad del catalizador es la paulatina deposicion de coque sobre la superficie de

éste.

Por lo referido anteriormente, para poder llevar a cabo el proceso de reformacién
catalitica, es necesario someter la nafta a un proceso de hidrodesulfuracion que
elimine el azufre y nitrégeno presentes en la nafta hasta 0.5 — 1 ppm, y cuidar que

durante su manejo y almacenamiento, ésta no absorba humedad del ambiente.
3.1. Catalizadores bi-metalicos

La primera formulacion del catalizador para la reformacion de la nafta, que fue
introducida en 1949 por la UOP, consistia en un catalizador mono-metalico, que era

platino soportado en cloruro de alumina (Pt/Al203-Cl). Para ralentizar la deposicién



de coque en el catalizador, se utilizaba una presion muy alta de hidrégeno, lo cual

termodinamicamente no era favorable.

Pero con el desarrollo de catalizadores bimetalicos, permitié que este exceso de
hidrégeno bajara considerablemente y aumentara la eficiencia del metal. La adicion
de un segundo metal al platino comenzé en el afio 1968 y el metal que se le agrego
fue el Renio (Re), lo cual contribuia a la reduccion de la rapidez de desactivacion del
catalizador y un mejoramiento en las propiedades cataliticas como la absorcion de
hidrégeno y el aumento en el rendimiento de los compuestos aromaticos. En 1969,
al adicionar Estano (Sn) se vio que éste reducia la deposicion de coque, mejoraba
la selectividad de los aromaticos y la estabilidad del catalizador original. También
este catalizador bimetalico se regenera faciimente, por ello esta clase de
catalizadores se usan mucho en sistemas continuos donde el catalizador se regenera

continuamente."

3.2. Catalizadores tri-metalicos

En la busqueda del mejoramiento de los catalizadores empleados en este proceso,
sugirid poner un tercer metal al catalizador bi-metalico. En 1982, se le agrego
originalmente Germanio (Ge) al catalizador Pt-Re/Al203-Cl; éste cambio se
modificaban las propiedades tanto metalicas como acidas del catalizador. En el caso
del catalizador tri-metalico Pt-Re-Sn/Al203-Cl, con la adicion de Sn se disminuia la
actividad para el hidrogeno pero aumentaba la actividad de isomerizacion y la

estabilidad. ElI mejor catalizador es el que tiene 0.1% de Sn.

La adicion de Sn al catalizador Pt-Re también disminuye la razén de Bencenol/iso-
heptano en el reformado, lo cual es un importante rubro en el punto de vista

ambiental.

11 (Reza Rahimpour, Jarafi, & Iranshahi, 2013)



4. Efecto de la composicién de la nafta en el desarrollo del

proceso y la calidad del producto en la reformacidén catalitica.

La composicion de hidrocarburos, rango de ebullicién e impurezas, son las variables
que afectan la calidad de reformado deseada, también el tiempo de vida y el
desempeno del catalizador, y para poder explicar estas relaciones, es necesario
describir algunos aspectos y requerimientos del producto, como las especificaciones
de la gasolina y los rangos de octanaje, asi como explicar brevemente las reacciones

que pasan en este proceso.

4.1. Octanaje

El octanaje mide la capacidad antidetonante de una gasolina para una mezcla
combustible-aire al ser comprimida en el cilindro de un motor. Existen dos indices, el
RON (Research Octane Number) y el MON (Motor Octane Number), que difieren el

uno del otro en la manera en que se lleva a cabo la prueba de medicién.

El RON se determina efectuando una corrida operada a una velocidad de 600
revoluciones por minuto (rpm) y a una temperatura de entrada de aire de 125°F
(51.7°C), y el MON se obtiene mediante una corrida de prueba en una maquina
operada a una velocidad de 900 revoluciones por minuto y con una temperatura de
entrada de aire de 300°F (149°C).

Por definicion, el octanaje del n-heptano es 0 y el del i-octano (2, 2, 4 -
trimetilpentano) es 100. Para llevar a cabo la medicion, se elabora una mezcla de n-
heptano e i-octano que iguale el desempeno de la gasolina que estad siendo

evaluada, de modo tal que el %V/v de i-octano sera el octanaje de la gasolina.



Para propodsitos de comercializacion y distribucion de las gasolinas, los productores
determinan el octanaje comercial, como el promedio de los numeros de octano de

investigacion (RON) y el octano del motor (MON), de la siguiente forma:

RON + MON

Numero de Octano Comercial = 5

4.2. Calidad y requerimientos de la gasolina

En el Valle de México y en zonas criticas (Guadalajara y Monterrey), donde existe
un alta concentracion de actividad industrial en las cuales el consumo elevado de
combustibles impacta en la calidad del aire, existen normas regulatorias precisas
para la calidad de la gasolina, por lo que a continuacion se mostraran los indices de
calidad y algunos puntos con los cuales deben cumplir las gasolinas segun la
normativa mexicana, a través de la NOM-086-SEMARNAT-SENER-SCFI-2005.

ZMVM ZMG ZMM Resto Del Pais

Contenido
. Unidad Método de prueba Premium y Magna Premium Magna
maximo de:

. Tipos de hidrocarburos en productos liquidos de petréleo
Aromaticos % vol. 2.5 35 35 35 Informar
por absorcién de indicador fluorescente (ASTM D 1319-03)

X Tipos de hidrocarburos en productos liquidos de petréleo
Olefinas % vol. » o 10 12.5 12.5 15 Informar
por absorcién de indicador fluorescente (ASTM D 1319-03)

Determinacién de benceno y tolueno en gasolina terminada
Benceno % vol. para uso en motores y aviacion por cromatografia de gases 1 1 1 2 3

(ASTM D 3606-04)

%

Determinacién de MTBE, ETBE, TAME, DIPE y de Alcohol No
Oxigeno peso. 2.7 2.7 2.7 2.7
L ter-amilico (ASTM D 4815-00(2005)) aplica
Maximo
BTX Determinacién de benceno y tolueno en gasolina terminada
% vol. para uso en motores y aviacion por cromatografia de gases Informar

(ASTM D 3606-04)



Tabla 2. Especificaciones que aparecen en la NOM-086-SEMARNAT-SENER-SCFI-2005."2

Gasolina Premium | Gasolina Magna

indice de Octano* 92 (min) 87 (min)
Aromaticos (% vol.) 25 25
Olefinas (% vol.) 10 10
Benceno (% vol.) 1 1
Azufre (ppm) 30 -80 30 - 80

Tabla 3. Informacién reducida y de interés de la calidad de la gasolina en ZMVM (*(MON+RON)/2)."3

Las olefinas, por su parte, tienden a polimerizar en el motor, formando resinas que
se van adhiriendo a los cilindros, perjudicando su funcionamiento, razén por la cual

se controla la cantidad de estos compuestos.

El benceno es un compuesto aromatico cancerigeno, el cual provoca danos severos
a la salud, es por ello que la normatividad es tan estricta con los limites de dicho

compuesto en las gasolinas.

El azufre se oxida en el motor y forma los llamados 6xidos de azufre (SOx), que
reaccionan con el agua del ambiente, dando lugar a la lluvia acida, por lo mismo es

que se regula tan estrictamente la presencia de éste en los combustibles.

4.3. Efecto de la composicion de hidrocarburos de la Nafta

12 (Norma Oficial Mexicana NOM-086-SEMARNAT-SCFI-2005, 2006)
13 (Norma Oficial Mexicana NOM-086-SEMARNAT-SCFI-2005, 2006)



El efecto de la composicion de la nafta se ve reflejado en el reformado obtenido, es
decir, una nafta que tenga una mayor proporcion de N+A, requerira una temperatura
de reaccion menory se obtendra un mayor rendimiento, por el contrario, si predomina
P+0O, entonces se requerira una mayor temperatura de reaccién, lo que conduce a

un menor rendimiento.

Aunque el reformado no se ve afectado tanto con la composicion de hidrocarburos
en la nafta. El reformado consiste principalmente en hidrocarburos parafinados y
aromaticos, existe una relacion casi lineal entre el valor del RON y la concentracién

de aromaticos. Ver grafica 2.

106

104 4

102 4

5 bar
8 bar
¢ 16 bar
4 30 bar

60 65 70 75 80 85 90
Aromaticos en el reformado [%peso]

Grafica 2. RON como funcién de la concentracion de aromaticos a diferentes presiones.

4.4, Efecto del rango de punto de ebulliciéon en la Nafta

Un factor clave en la calidad del reformado obtenido es el rango de ebullicién de la
nafta alimentada, pues éste determinara: la distribucion de los compuestos por su
numero de carbonos, las condiciones y eficiencia de la reaccion, y el grado de

desactivacion del catalizador.

14 (Antos & Aitani, 2004)



Es importante sefialar que dependiendo el uso que se le vaya a dar al reformado, la
fraccion de la nafta que se empleara, por ejemplo, si se quiere producir benceno,
xileno y tolueno, se empleara una nafta que tenga un rango de ebullicién de 60°C —
140°C, pues preferentemente se tendran moléculas con 6, 7 y 8 carbonos. Si se
quisiera emplear para gasolina de alto octanaje, el rango de la nafta a elegir seria de
90°C hasta 160°C, pues preferentemente se tienen compuestos con 7 hasta 9
carbonos. También es importante tener en cuenta que la nafta ligera tiende a
descomponerse en butano y fracciones ligeras, por otro lado, las fracciones de nafta
que tengan un punto final de ebullicibn mayor a 180°C tenderan a formar mas
depodsitos de carbono sobre el catalizador, por estas dos razones, el rango de
ebullicion que se usa comunmente para el proceso de reformacion catalitica es entre
85°Cy 165°C.

Algunos ejemplos de tipos de naftas, ademas de las de destilacion atmosférica, se

dan a continuacion:

a) Nafta del Reductor de Viscosidad. Se emplea en pequefias proporciones para
el proceso de CCR debido a su alto contenido de azufre. Posee un octanaje entre 65
y 70.

b) Nafta de la Coquizadora. En caracteristicas es muy similar a la nafta del
reductor de viscosidad, sin embargo la cantidad de reformado que se obtiene a partir
de ésta es de 4 a 5 veces mayor, es por ello que las refinerias con coquizadora
afiaden mas de esta nafta al proceso de reformado.

C) Nafta de Hidrodesintegracién catalitica (FCC). Esta nafta se obtiene del
gasoleo de vacio y del residuo atmosférico tratados mediante el proceso de
desintegracion catalitica. Conforma el 30% - 40% del pool de gasolina y aporta el
98% del azufre presente en la gasolina; por tan alto contenido en azufre, no es viable
someter esta nafta al proceso de reformacion catalitica, pues el aumento en el
octanaje no justifica los costos del hidrotratamiento.

d) Nafta de Hidrodesintegracién. Esta nafta al provenir de tratar el gasodleo de
vacio, es baja en azufre y rica en naftenos, lo que la convierte en una nafta ideal para

el proceso de reformacion catalitica.



A pesar de que no todas las naftas son apropiadas para emplearse como
alimentacién para la CCR, algunas pueden agregarse al “pool” de gasolinas en

pequenas proporciones. La tabla 4 muestra la composicion tipica del pool de

gasolinas.
Azufre
%viv
%wl/w del total
Nafta de la FCC 36 98
Reformado 34 -
Alquiladora 12 -
Isomerizador 5 -
Butanos 5 -
Nafta Primaria Ligera 3 1
Nafta de Hidrodesintegracion 2 -
MTBE* 2 -
Nafta de la coquizadora 1 1
Tabla 4. Composicién tipica del pool de gasolinas, *MTBE= Metil Tertbutil Eter.’s
4.5. Efecto de las impurezas en la Nafta

Una de las impurezas mas importantes que puede contener la nafta, es el azufre.
Este elemento envenena nuestro catalizador, ya que los atomos de la superficie del
platino convierten estas impurezas en H2S y con el catalizador envenenado, la

temperatura crecera vy si la temperatura crece, nuestro rendimiento del reformado va

15 (Garry & Handwerk, 2001)



a disminuir, por lo tanto nos conviene tener una Nafta con la menor cantidad de

azufre posible.



5. Hidrodesulfuracion de la Nafta

Como se menciond anteriormente, las impurezas también representan una variable
importante en el sistema, el azufre es el principal veneno del catalizador, y durante
la operaciéon de la planta, su presencia conlleva a una menor eficiencia, por lo que
para mantener el RON, se requerira aumentar la temperatura; para evitar la rapida
desactivacion del catalizador, es necesario someter la nafta a un proceso de

hidrodesulfuracion que deje el contenido de azufre entre 0.25y 1.00 ppm.

HIDRODESULFURACION

MERCAPTANOS R-SH+H: —» RH+H:S
SULFUROS R-S-R'+ 2H. — RH + R'H +H:S

DISULFUROS R-S-S-R'+ 3H: — RH + R'H + 2H;S

S
§\ /7 + H, —» H.S + C;H;s (Isdmeros)
SULFUROS

ciciicos s -
| / +H.,. —» —> +H,S
2

HIDRODESNITROGENACION

N +H; +H:
O + 3H,—» —» CsHiNH, —» C:sHi2 + NH;

N
H

SATURACION DE OLEFINAS

R=R' + H, — HR=R'H

Figura 9. Principales reacciones del proceso de hidrodesulfuracion

El proceso de hidrodesulfuracién consiste en eliminar los compuestos azufrados

haciéndolos reaccionar con hidrégeno para generar acido sulfhidrico e hidrocarburos



mas pequenos libres de azufre. El acido sulfhidrico es posteriormente tratado como

se muestra en la figura 10.

.
MEA- GAS
DEA DULCE
PROCESODE| -
H.S —» CLAUS — H.0
GAS S0,

[ AmArRGO "

NAFTA
—> RNH;*SH

AFTA RNH:
DESULFURADA

Figura 10. Diagrama del proceso general de hidrodesulfuracion.’®

Si hay alquenos presentes en la Nafta, el H2S se recombina para formar nuevamente

un compuesto azufrado, preferentemente metil-mercaptano.

R=R'+ H.S + H. — H-R-SH + R'-H:

Si la hidrodesulfuracion es llevada a cabo a altas temperaturas, se vera favorecida
la recombinacion de la nafta, esto se debe principalmente al craqueo térmico. Existen
principalmente 2 tipos de catalizadores para este proceso: Co-Mo y Ni-Mo, ambos
soportados en alumina, el primero tiene una alta actividad para hidrodesulfurar,
mientras que el segundo tiene una alta actividad para desnitrogenar y saturar
olefinas; debido a que la nafta empleada para el proceso de reformacion catalitica

es baja en nitrogeno, se prefiere emplear el catalizador Co-Mo/Al20s3.

16 (Morales Romero, 2014)



En lo referente al envenenamiento, hay 2 factores que afectan el catalizador, la
deposicion de coque, debido a una baja presion de hidrogeno en el proceso (<3 MPa)
o las altas temperaturas (>350°C); y la deposicion de impurezas tales como arsénico
(1000ppm provocan una reduccion del 50% de la actividad del catalizador) y sodio

(forma costras que provocan caidas de presion).



6. Proceso de Reformacion Catalitica

El objetivo principal del proceso de la reformacion catalitica de naftas es la
transformacién de nafta virgen con bajo indice de octano a naftas de alto indice de
octano incrementando las concentraciones de aromaticos e isoparafinas. Constituye
un proceso en el cual las naftas son puestas en contacto con un catalizador
constituido por platino soportado en alumina en tres o cuatro reactores en serie 0
paralelo a elevadas temperaturas (450-520°C) y presiones que van desde 345 a 354
kPa y con la presencia de hidrogeno (H2/CH igual a 4-6mol/mol) con el fin de elevar

el indice de octano de los hidrocarburos de la corriente de alimentacion.

La carga de alimentacion al proceso proviene de las unidades de destilacidén primaria,
el cual ademas de contener estructuras nafténicas, cuenta con parafinas y baja
concentracion de compuestos aromaticos, esta nafta debe ser previamente
hidrotratada para reducir la concentracion de contaminantes a niveles tales que no
envenenen la funcion hidrogenante-deshidrogenante del catalizador. La principal
tendencia del proceso de reformacion catalitica de naftas es la maxima participacion
de los hidrocarburos parafinicos en la reaccion de aromatizacién y la mejora de la
selectividad del proceso. El éxito que se alcanza resolviendo estos problemas ha
llevado al aumento considerable en la produccion de productos deseados
(reformado, hidrocarburos aromaticos) y a un aumento adicional en el numero de

octano de la gasolina reformada.

Ademas de producir gasolinas de alto octanaje en la reformacion catalitica se
producen LPG, pentanos y constituye la fuente principal de suministro de H2 a

plantas como alquilacion, isomerizacion, hidrotratamiento, etc.

La reformacion catalitica ha ido evolucionando. Los cambios en disefo del proceso
tienen el fin de lograr algunos de los siguientes objetivos:

e Gran produccion de reformado con alto indice de octano.



e Regeneracion mas eficiente del catalizador.
e Mayor ciclo de vida del catalizador e incremento de la estabilidad superficial.

e Bajas presiones de operacion y menor recirculacién de hidrogeno.

6.1. Reacciones del proceso de Reformacion

Un gran numero de reacciones ocurren en el proceso de Reformacion catalitica y
dada la cantidad de compuestos que participan en las reacciones de reformacion, es
muy comun agrupar aquellos de caracteristica y comportamiento semejantes,
asumiendo que varios isomeros con el mismo grupo funcional reaccionan de forma
similar, comunmente todas las reacciones se clasifican en cuatro principales tipos,

los cuales se mencionan a continuacion.

6.1.1. Deshidrogenacion de Naftenos

Los naftenos estan presentes en la alimentacion al proceso en forma de ciclohexanos
y ciclopentanos. Ciclohexanos son deshidrogenados para dar compuestos
aromaticos, mientras que los ciclopentanos son primero isomerizados para dar

ciclohexanos y posteriormente deshidrogenarse para dar aromaticos.

La deshidrogenacién de naftenos es quiza la reaccion mas importante en la
reformacion catalitica ya que los aromaticos producen un producto con alto indice de
octano. Estas reacciones son muy endotérmicas, tienen la mas alta rapidez de

reaccion y producen hidrogeno.



6.1.2. Isomerizacion de n-Parafinas

Esta reaccion es importante debido a la cantidad de parafinas lineales presentes en
la nafta y que son transformadas en parafinas ramificadas gracias a la accion
concertada tanto de los sitios acidos como metalicos del catalizador. Se trata de una
reaccion cuya rapidez no es tan alta como la de la deshidrogenacién de naftenos,
pero con rapidez mayor a la de la deshidrociclacion y la hidrodesintegracion. Estas

reacciones no consumen ni producen hidrogeno.

6.1.3. Deshidro-ciclacion de Parafinas

Esta reaccidn, que es de caracter endotérmico, ocurre, al igual que la reaccion de
isomerizacion, por la accién concertada de la funciéon acida y metalica, ya que
involucra pasos intermedios de hidrogenacion-deshidrogenacion e isomerizaciones.
Se trata de una reaccién dificil de promover y para la cual se requieren cadenas de
al menos seis atomos de carbono, las cuales son mas favorablemente
deshidrociclizadas a medida que sea mas larga la cadena de hidrocarburos, pues
existe mayor flexibilidad y probabilidad de arreglos a medida que se incrementa el

numero de atomos de carbono en cadenas lineales de la molécula.

6.1.4. Hidrodesintegracion de n-Parafinas

En estas reacciones las cadenas de n-parafinas son convertidas en cadenas de
menor tamano, esta es la unica reaccién que consume hidréogeno y es exotérmica.
Como esta reaccioén es lenta, la mayor parte del hidrodesintegraciéon ocurre en la

parte final del sistema de reaccion.



Deshidroisomerizacion de Naftenos Deshidrogenacion de Naftenos

SavENe PN e T

Isomerizacion de Parafinas Deshidrociclacion de Parafinas
Hidrocraqueo Formacion de Coque

NN+ 4H, —> Ci-Cs | N —> Cs 1+ 9H,

Figura 11. Principales reacciones en el proceso de Reformacion Catalitica.

Como se observa en la figura 11, la gran mayoria de las reacciones llevadas a cabo
favorecen la formacién de hidrogeno, no obstante, es importante tener en cuenta que
se requiere una presion parcial de hidrogeno en el sistema tal que impida la rapida
formacion de coque y que a la vez favorezca la saturacién de los enlaces dobles de
las olefinas. No obstante, la gran cantidad de hidrégeno formado durante la
reformacion, es necesario alimentar una considerable cantidad al reactor para lograr
alcanzar la minima presidn parcial de hidrégeno requerida para lograr las 2

condiciones antes mencionadas.

6.2. Configuracion tipica de las plantas Reformadoras

Debido a las diferentes naftas que pueden ser trabajadas en la planta CCR, la
operacion de la planta estd hecha de forma tal que la regeneracion del catalizador

pueda realizarse de 3 formas distintas: semi-regenerativa, ciclica y continua.



6.2.1. Unidades Semi-Regenerativas

Un proceso de reformacion catalitica semi-regenerativo, como el que se indica en la
figura 12, generalmente tiene tres o cuatro reactores en serie con un sistema de
catalizador de lecho fijo y opera continuamente (la duracion del ciclo) de seis meses
a un ano. Debido a que el catalizador se regenera de forma simultanea, la operacion
con este sistema solo es adecuado para naftas con muy bajo contenido de azufre y
nitrégeno, y con una baja proporcion de parafinas. Durante este periodo, la actividad
del catalizador disminuye debido a la deposicion de coque, provocando una
disminucién en el rendimiento de compuestos aromaticos y en la pureza del gas de
hidrégeno. Para minimizar la tasa de desactivacion del catalizador, las unidades
semi-regenerativas operan a alta presion (15 atm a 21 atm). Para compensar el
declive en la actividad del catalizador y mantener la conversion mas o menos

constante, las temperaturas del reactor se incrementan continuamente.

Cuando se alcanzan las temperaturas del reactor de fin de ciclo, la unidad es
detenida y el catalizador se regenera in situ. Un ciclo termina cuando el catalizador
de la unidad de reformado es incapaz de cumplir con sus objetivos de proceso sobre
el octanaje y rendimiento reformado deseados. La regeneracion del catalizador se
lleva a cabo con aire como fuente de oxigeno. Un catalizador puede ser regenerado

entre cinco y diez veces antes de que se retire y sea reemplazado.

El RON (Research Octane Number) obtenido por medio de esta unidad esta en el
rango de 85-100, dependiendo de la calidad de la carga de alimentacion, gasolinas
y cantidades requeridas tanto de la condicion de operacion para lograr un cierto ciclo

de vida planeado (seis meses a un afo).
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Figura 12. Proceso de reformacion catalitica semi-regenerativo.

6.2.2. Unidades Ciclicas

El proceso de regeneracion ciclica soporta condiciones de operacidon mas severas
que el proceso semi-regenerativo, por ende naftas con un mayor contenido de
parafinas. En la regeneracion ciclica, aparte de los reactores de reformado catalitico,
este tiene un reactor mévil adicional, como se muestra en la figura 13, que se utiliza
cuando el catalizador de lecho fijo de cualquiera de los reactores regulares necesita
regeneracion. El reactor con el catalizador regenerado se convierte entonces en el
reactor de repuesto. Esto significa por lo tanto que el proceso de reformado se

mantiene en operaciéon continua.

Operando a presion mas baja (~ 15 atm) permite que el proceso de regeneracion
ciclica logre un mayor rendimiento en el reformado y en la produccion de hidrégeno.
En comparacion con el tipo semi-regenerativo, en el proceso de regeneracion ciclica
la actividad global del catalizador varia mucho menos con el tiempo, por lo que se
mantienen la conversion y la pureza de hidrogeno mas o menos constante durante
toda la operacion. La principal desventaja de este tipo de reformado catalitico es la
naturaleza compleja de la norma de conmutacién del reactor, lo que requiere
precauciones de seguridad elevadas. Ademas, para hacer posibles cambios entre

los reactores, tienen que ser maximo del mismo tamafno.
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Figura 13. Proceso de reformacion catalitica con regeneracion ciclica

6.2.3. Unidades Continuas

El proceso de regeneracion continua admite las condiciones de operacion mas
severas pues la cama de catalizador es movil y esta en continua regeneracion. El
catalizador viejo abandona el reactor por la parte inferior y se dirige a la unidad de
regeneracion, en donde el coque depositado es quemado, el azufre es desorbido con
ayuda de nitrogeno y la alumina es clorada nuevamente; posteriormente el
catalizador abandona la unidad de regeneracién para ser alimentado al reactor
desde la parte superior. Para tener una operacion adecuada, no se permite que el

coque depositado sobre el catalizador sobrepase el 7% w/w.

El indice de octano del reformado en la regeneracién continua se encuentra en el
intervalo de 95-108. Los beneficios de este proceso son la eliminacién del tiempo de
inactividad para la regeneracion del catalizador y produccién permanente de

hidrogeno a pureza constante.
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Figura 14. Proceso de reformacion catalitica con regeneracion continua.

Existen otros procesos comerciales disponibles en el mundo, como los indicados en
la tabla 5, que son dominados por los licenciadores UOP y Axens Technologies en
la reformacidén catalitica de tipo continuo y semi-regenerativo. Entre otros
licenciadores se encuentran HoudryDivision, Chevron, Engelhard, Exxon-Mobil y
Amoco. Los procesos difieren en el tipo de operacion, tipo de catalizador, el proceso

de regeneracion del catalizador y el disefio de procesos.



Licenciatario

Nombre del

Instalaciones

Aplicaciones

Alimentacion

Tipo de proceso

Engelhard Corp

Magnaforming

150 unidades

Reformado de alto

Hidrodesintegracién , nafta de

proceso comerciales
) i Nafta de destilacion Semi-
Universal Oil Nafta alto . . .
. + de 700 . atmosférica (Virgen) regenerativo,
Products (UOP) Platforming . Octanaje . . y y
. unidades ” Hidrodesintegracion , FCC, Regeneracién
Process Division Aromatico .
Termocraqueo continua
. Reformado de alto . Semi-regenerativo
Institut Francais du Catalytic . Nafta virgen FCC y .
| . 90 unidades octano, BTXy Regeneracion
Pétrole reforming Termocraqueo .
LPG continua
Gasolina de alto .
Chevron Reserch Nafta virgen FCC y
Rheniforming 73 unidades octanaje Semi-regenerativo
Co. » Termocraqueo
Arométicos
Nafta virgen.

Semi-regenerativo

Air Products and

Chemicals, Inc.

Houdryforming

0.25 millones
BPSD

avion, aromaticos

y gasolina

Variedad de alimentaciones
hasta 200 °C

octano . y Semiciclo
coking
Exxon Research . 1.4 millones Stocks para el . Semi-regenerativo
) ) Powerforming . Nafta virgen .

and Engineering BPSD pool de gasolinas o Ciclico

. . . Reformado, Nafta virgen, FCC y Ciclico o
Amoco Oil Co. Ultraforming 150 unidades

Aromaticos Termocragqueo Regenerativo
Houdry Division of Gasolina de

Semi-regenerativo

17

Tabla 5. Otros procesos de Reformacion.

6.3. Seccion de Regeneracion del catalizador

Como se mencioné durante el proceso de reformacion el catalizador sufre el
fendbmeno de desactivacion, que se traduce en reduccion de las propiedades
deseadas de los productos principalmente la calidad, lo cual se refleja en el costo del
mismo; por esta razon es indispensable llevar a cabo la regeneracion del catalizador

empleado.

7 (Ancheyta, 2011)
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El objetivo de la regeneracidn es hacer que el catalizador retorne a un estado lo mas
cerca posible de la condiciéon de catalizador fresco, lo cual quiere decir que el

catalizador regenerado debe poseer las siguientes propiedades:

e La superficie especifica debe ser alta.
e Los metales deberan encontrarse en estado reducido.
e Los metales deben estar altamente dispersos sobre el soporte utilizado.

e Larelacién de halégeno/acidez debe encontrarse en el nivel adecuado.

La regeneracién del catalizador consiste de cuatro etapas. Las primeras tres etapas
(quemado de coque, oxicloracion y secado) ocurren en la Torre de Regeneracion. La
cuarta etapa (reduccion) ocurre en la Zona de Reduccién que se encuentra encima
del area de los reactores. Existe un quinto paso que es el enfriamiento del
catalizador, el cual no es parte de la regeneracion pero es necesario para la mejora
del proceso de regeneracion. Esta etapa se lleva a cabo dentro de la Zona de

Regeneracion.

i Colector de
Codos especiales

polvo

Tolva de

Zona de desacoplamiento

., .
reduccién

Torre de

Reactores regeneracion

Nitrégeno

Colector de

catalizador

Tolva adicional
de catalizador
Nitrégeno I —

~ A

Valvulas

Figura 15. Proceso de regeneracion continua del catalizador.’®

18 (UOP, 2008)



6.3.1. Seccién de quemado de coque

El primer paso es quemar el coque del catalizador. La combustion de coque se hace
con oxigeno por reaccién de combustion. La reaccion produce bidéxido de carbono y

agua, esta reaccion es exotérmica.

A continuacion se muestra la reaccion que se lleva a cabo:

AH
Coque + 0, — CO, + H,0

Esta reaccion es necesaria y deseable ya que remueve el coque, pero podria
dafarse facilmente el catalizador. Esto resulta en el aumento de temperatura en el
catalizador, y una alta temperatura aumenta el riesgo de generar un dafio
permanente en el catalizador, asi que la reaccién debe ser controlada. Esto se hace
controlando la cantidad de oxigeno durante la combustién; mucho oxigeno genera
una alta temperatura; poco oxigeno provoca que la reaccion sea muy lenta. Durante
la operacion normal, el contenido de oxigeno se mantiene entre 0.5 y 1 % mol de
oxigeno. Este es el rango 6ptimo para que la quema de coque sea con la menor

temperatura posible.



Catalizador gastado

Enfriador

< _——eo-

i Ve Calentador

Aire de la zona
de oxicloracion

Catalizador a la zona
de oxicloracion

Figura 16. Seccién de quemado de coque.’®

6.3.2. Seccion de oxicloracion

En este segundo paso se ajusta la cantidad de cloruros, oxida y dispersa los metales
(por ejemplo: platino) en el catalizador. Estas reacciones toman lugar por reacciones
complejas con oxigeno y compuestos organicos de cloro. Estas reacciones necesitan
oxigeno y cloro. Las reacciones de ajuste de cloruro se pueden resumir de la

siguiente manera:

Compuestos de Cloro*® + 0, - HCl + CO, + H,0

19 (UOP, 2008)
20 Tetracloroetileno o metilcloroformo



HCl + 0, & Cl, + H,0

Base — OH + HCl < Base — Cl + H,0

El cloro es necesario en el catalizador para mantener la propiedad activa de la
funcion acida. Pero mucho o poco cloro podria provocar un efecto indeseable en los
reactores de reformacioén, asi que la cantidad de cloruros en el catalizador deber ser
controlado. Esto se hace por control de la cantidad de compuestos de cloro

inyectados.

Durante la operaciéon normal, el contenido de cloro en el catalizador oxidado se
mantiene entre 1.1-1.3 % peso de cloro, dependiendo de las series del catalizador.

Este es el rango éptimo de la funcién acida en el catalizador.

Las reacciones de oxidacién y re-dispersion se pueden resumir de la siguiente

manera:

ct
Metal + O, -3 Metal Oxidado (disperso)

Con el metal mejor distribuido en la superficie del catalizador, resulta una mejor
funcion de metal en el catalizador. La condicion que promueve la apropiada oxidacién
y re-dispersion del metal es una alta concentracion de oxigeno, adecuado tiempo de

residencia, temperatura correcta, y correcta concentraciéon de cloro.
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Figura 17. Seccion de oxicloracion.??

6.3.3. Seccion de secado

En el tercer paso se seca el exceso de humedad del catalizador. El exceso de
humedad se presenta en la etapa del quemado de coque. El secado ocurre cuando
una corriente de gas seco y caliente pasa a través del catalizador, removiendo el

agua de la base del catalizador:
Base — H20 + Gas Seco —» Base + Gas + H20

El secado de catalizador se hace antes de que vuelva a entrar a los reactores de
Reformacion, eso mejora su rendimiento global. Esta etapa de secado es favorable
a una alta temperatura, un tiempo adecuado de secado, y una correcta velocidad del

flujo de gas seco.

21 (yop, 2008)
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Figura 18. Seccion de secado.??

6.3.4. Seccion de reduccion

En este cuarto paso se convierten los metales de un estado oxidado a su forma
reducida. Esto debe ser hecho después de la etapa de oxicloracion para regresar los

metales a un estado 6ptimo antes de regresarlo a los reactores de Reformacion.

La reaccion de reduccion se lleva a cabo con hidrogeno como se muestra en la

siguiente ecuacion:
Metal oxidado + H, — Metal reducido + H,0

Entre mas reducido esté el metal, el catalizador actuara de una mejor forma en los
reactores de reformacién. La condicion que favorece la reaccion es la pureza del
hidrogeno, el flujo adecuado y las buenas temperaturas en la Zona de Reduccion,

asegura la buena distribucion del gas.

22 (yoP, 2008)



Catalizador
oxidado

__| Calentador - -

Intercambiador

\I / < - Compresor
h ¢

Booster Gas (or other
Hydrogen-Rich Gas)

Calentador

_\_‘LL\A{_ e

Reactores de
reformacién

Figura 19. Seccion de reduccion.??
6.4. Variables del Proceso

En el proceso de reformado catalitico existen cuatro variables principales que
influyen en el rendimiento de la unidad, ya sea semi-regenerativa o de regeneracion
continua: presion del reactor, temperatura del reactor, velocidad espacial y relacion

molar hidrégeno/hidrocarburo (H2/HC).

2 (UOP, 2008)



6.4.1. Presion

Una reduccion en la presion del reactor aumenta la produccion de hidrogeno vy el
rendimiento de reformado, disminuye la temperatura requerida en el reactor para
alcanzar una calidad constante de producto y acorta el ciclo de vida del catalizador,
ya que se incrementa la velocidad de depdsito del coque sobre el catalizador. Por
efecto de las caidas de presion, la presion del reactor disminuye a través de las
diversas etapas de reaccién. La presion media de los diversos reactores se asocia
generalmente como la presion del reactor. Los valores tipicos de presion del reactor
se encuentran entre 15 y 21 atm (procesos semi-regenerativos y de regeneracion
ciclica) y de 5y 11 atm (regeneracion continua). Se requieren presiones parciales de
hidrogeno altas en el reactor para promover reacciones de isomerizacién y para

reducir la deposicidon de coque en el catalizador.

6.4.2. Temperatura

La temperatura de reaccién es la variable mas importante en el reformado catalitico,
ya que la calidad del producto y los rendimientos dependen en gran medida de ésta.
La temperatura media ponderada del lecho (WABT) y la temperatura media
ponderada de entrada (WAIT) son los dos principales parametros para expresar la
temperatura media del reactor de reformado.

Se diferencian en que la WABT representa la temperatura integrada a lo largo del
lecho de catalizador, en tanto que la WAIT se calcula con la temperatura de ingreso

en cada reactor.

La WABT puede calcularse facilmente si el reactor esta provisto de varios
indicadores de temperatura (IT) ubicados en diferentes zonas del lecho catalitico,

mediante las siguientes ecuaciones:



Tiin + ZTiout

WABT; = 3

Donde:
WABTI: Es la temperatura media de cada lecho catalitico entre dos IT.

La WABT global se calcula como:

WABT = Z(WABTi)(WCi)

=1
Donde:
N: Es el nimero de lechos de catalizador

Wci: Es la fraccién en peso de catalizador en cada lecho con respecto al total.

WAIT se determina de la siguiente manera:

N
WAIT = Z(WAITL-)(WCL.)

i=1
Donde:
WAIT; — Es la temperatura de entrada en cada reactor
N: El nimero de reactores

W, Es la fraccion en peso de catalizador en cada lecho del reactor

con respecto al total.



Las unidades semi-regenerativas operan a temperaturas mas altas (525 °C a 540

°C) que las de regeneracién continua (450 °C a 525 °C).

Todas las rapideces de reaccion se incrementan cuando se opera a altas
temperaturas. La hidrodesintegracidn (reaccion no deseable), se produce en mayor
medida a temperaturas altas. Por lo que, para obtener productos de alta calidad y
buenos rendimientos, es necesario controlar cuidadosamente la hidrodesintegracion
y las reacciones de aromatizacion. Las temperaturas del reactor son monitorizadas

contantemente para observar el alcance de estas reacciones.

6.4.3. Velocidad espacial

Tanto la LHSV (Velocidad espacial del liquido en horas) y WHSV (velocidad espacial
masica en horas) son de uso tipico en unidades de reformado catalitico para
expresar la velocidad espacial. La velocidad espacial y la temperatura del reactor se
emplean comunmente para ajustar el indice de octano de un producto. Cuanto mayor
sea la velocidad espacial, mayor es la temperatura necesaria para obtener un
producto con un determinado indice de octano. La severidad de la unidad de
reformado catalitico puede aumentarse mediante el incremento de la temperatura
del reactor o mediante la reduccién de la velocidad espacial. Puesto que la cantidad
de catalizador cargado en los reactores es constante, la reduccién de la velocidad
espacial durante su funcionamiento puede reducirse solo al disminuir el caudal de

alimentacion.

6.4.4. Relacion hidrégeno/hidrocarburo (H2/HC)

Esta relacion se expresa en base molar, es decir, moles de hidrogeno en el gas de
reciclo (que es una mezcla de hidréogeno y gases ligeros) por mol de alimentacion de
nafta (mol/mol). Valores de 4 a 6 son tipicos en unidades de reformado comerciales.
Un aumento en la proporciéon H2/HC provoca un aumento en la presion parcial de
hidrégeno y elimina precursores de coque de los sitios activos del metal. El efecto
global de esto se refleja en el incremento de la vida del catalizador. En otras palabras,
la tasa de formacion de coque sobre el catalizador, y por lo tanto la estabilidad del



catalizador y su vida util es funcion de la relacién H2/HC y de la presion parcial del
hidrogeno presente en el sistema del reactor. Sin embargo, incrementar la relacién
H2/HC influye negativamente en la aromatizacion e incrementa el

hidrodesintegracion.

A continuacion, en la tabla 6 se presenta un resumen de las condiciones tipicas de

operacion de los 3 procesos de reformado.

P H./HC Velocidad espacial

Tipo de reformacion Catalizador RON
(bar) (mol/mol) (h™)
Mono-
. i >25 >25 1-2 90-92
Lecho fijo semi- metalico

regenerativo
Bimetalico 12-20 4-6 2-2.5 81-98

Lecho ciclo Bimetalico 15-20 4 2 96-98

100-102; >104 Para

aromaticos

Lecho moévil Bimetalico 3-10 2 2-3

Tabla 6. Condiciones tipicas de operacion de los tres procesos de reformado.?*

24 (Garry & Handwerk, 2001)
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7. Cinética de las reacciones de Reformacion

Debido al gran numero de compuestos encontrados en la alimentacion (nafta), ya
que el analisis esta por cromatografia, reportan alrededor de 250 compuestos
presentes asi como los productos obtenidos mediante este proceso de reformacion,
resulta que proponer un modelo cinético en el cual se involucre a todas las especies

y tome en cuenta a la totalidad de reacciones, es una tarea extremadamente dificil.?°

Sin embargo, en el desarrollo de modelos cinéticos para las reacciones de reformado
catalitico, uno de los enfoques de mayor éxito y con buenos resultados, es aquel
donde los componentes quimicos se pueden reducir a un conjunto pequefio y
manejable de grupos cinéticos llamados “lumps”, cada uno compuesto por especies
quimicas que tienen caracteristicas de reaccién suficientemente similares. Bajo este
esquema, la cinética se define en términos de un conjunto reducido de especies
quimicas agrupadas que tienen un minimo, pero sin embargo suficiente, numero de

vias de reaccion entre ellos.

Si los lumps y las vias describen correctamente el sistema de reformado, los
parametros de rapidez de reaccion seran independientes de la composicion de la
materia prima y no requerira de factores adicionales de ajuste y correlacion para

predicciones exactas.

La aproximacion del uso de pseudocomponentes es de uso generalizado en la
formulacion de modelos cinéticos para las reacciones de reformado catalitico, y
varios de estos han sido propuestos, variando su grado de complejidad desde pocos
lumps hasta sofisticados esquemas cinéticos, en los cuales la diferencia
esencialmente radica en la estrategia utilizada para la formacion de los
pseudocomponentes.

25 (Ancheyta, 2011)
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Figura 20. Evolucién del modelo cinético de la Reformacion Catalitica.?®

7. Smith (1959)

Smith propuso el primer modelo cinético para el proceso de reformacion catalitica en
1959. En este modelo, él asumié que la nafta estd compuesta de tres grupos
fundamentales: parafinas, naftenos, y aromaticos. Smith representd a estos tres
grupos de hidrocarburos como un solo compuesto que tenia el promedio de las
propiedades de la clase, y sin hacer distincion en el numero de atomos de carbono
entre estas clases. Ademas, introdujo al hidrogeno, gases ligeros (etano, propano y

butano) dentro del sistema adicional a los grupos anteriores. Basado en estas

26 (Ancheyta, 2011)
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suposiciones, €l pudo dar una cinética simple pero precisa para el proceso de
reformacion catalitica.

Este modelo tiene contemplada cuatro reacciones, en donde representa a cada una

de las clases que conforman la nafta. Ver figura 27.

Des hidrogenacion de naftenos a aromaticos

f\|"|
Naftenos (C.Hz): 7 Arométicos (C,Ha,6)+3H>

'ri
Hidrogenacion de naftenos a parafinas

krz . .
Ngftenos (C‘”Hgn )+ Hg E;l- B Parafinas (CHHIH—E )

Hidrodesintegracion de parafinas

. n—3 K n z’ﬂ .
Parafinas (CJIHIH+I}+ = H: & s li (:I'ij—g
b,
o S |

Hidrodesintegracidn de naftenos
: n P .
Naftenos  (C,H,,)+—=H, —:)_ZCJ;HIH:
3

Donde

ZC H‘_J-_’! :—L H4+ i C H{-,, -E-ic-:Hg +iC4Hm %CEH[Q
5 |

15 15 15

Figura 21. Principales reacciones en el proceso de Reformacién Catalitica (Smith)?’.

27 (Smith, 1959)
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7.2. Krane et al. (1959)

Este modelo considera tres pseudocomponentes principales para la nafta:
aromaticos, naftenos y parafinas. Se hace la extension de considerar dentro de cada
clase de pseudocomponente, grupos o lumps, en donde la diferencia entre cada uno
de ellos es el numero de carbonos que posee cada grupo, de tal manera que existen:
10 grupos para los compuestos parafinicos C1-C10; cinco grupos para los nafténicos

y aromaticos C6-C10, con una red de 53 reacciones.
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Figura 22. Esquema y Principales reacciones propuestas por Krane et al.?

Las reacciones se consideran de pseudo-primer orden con respecto a cada
hidrocarburo, de manera que la ecuacion de rapidez para cada una de las reacciones

que puede sufrir cada grupo posee la forma siguiente:

N = moles del compuesto reaccionante por mol de alimentacion.
A = actividad

SV = espacio velocidad

k = constante de rapidez de reaccion

G = grupo (Aromaticos, Naftenos, Parafinas)

X = nuimero de carbonos del grupo.

El intervalo en que se aplica el modelo se encuentra dentro de un rango de

temperaturas de 880 a 960 °F. El rango de presion es de 100 a 450 psig.

7.3. Henningsen y Bungaard-Nielson (1970)

En este modelo se representa a la nafta mediante pseudocomponentes, con la
diferencia que el grupo nafténico se separa en alquilciclopentanos y
alquilciclohexanos. Esto se hace debido a que los alquilciclohexanos presentan

28 (Krane, 1959)



mayor reactividad hacia la aromatizacibn en comparacion con los

alquilciclopentanos.

Para cada tipo de pseudocomponente no se hace distincion en base al numero de
carbonos. El numero de carbonos de cada clase para este modelo se eligio a partir
de observaciones y datos reportados en la literatura determinandose que la nafta
promedio correspondia a ocho carbonos, obteniéndose asi los parametros cinéticos

para dicha nafta ideal.

La rapidez de reaccion esta dada por una cinética simple de primer orden en funcién

de los hidrocarburos.

Las constantes de rapidez de reaccién presentan la siguiente relacion con la

temperatura:

Las cuales son utilizadas dentro de las ecuaciones de rapidez que presentan la

siguiente forma:

Donde C; es la concentracién del pseudocomponente i

n-Farafinas Alqguilciclohexanos Aromaticos

/ (NP) < (ACH) (A)

Ligeros

\ I-Parafinas Algquilciclopentanos
e —

(IF) (ACP)



Figura 23. Esquema de reaccion propuesto por Henningsen y Bungaard-Nielson®

7.4. Padmavathi - Chaudhuri (1997)

En el presente modelo cinético, la alimentacion de la nafta es caracterizada por
naftenos (alquilciclohexanos [ACH] y alquilciclopentanos [ACP]), parafinas (parafinas
normales [NP] e isoparafinas [IP]) y aromaticos [A] en grupos con numero de carbono
desde C6-C9. La alimentacién es combinada con una recirculacion de gas que

contiene gases de C1 a C5 e hidrégeno haciendo un total de 26 grupos.

La deshidrogenacion de cicloparafinas es catalizada por la funcién metalica del
catalizador y es la reaccion mas rapida de todas las reacciones de reformacion. Esta
reaccion incrementa el numero de octano del producto. Es una reaccion endotérmica;
un incremento en la masa molar de las cicloparafinas favorece la viabilidad

termodinamica de la formacion de aromaticos.

La isomerizacion de alquilciclopentanos a alquilciclohexanos es seguida por la
deshidrogenacion de aromaticos. La isomerizacion de parafinas normales a
isoparafinas es una reaccidbn muy conveniente, ya que la alimentacion de la nafta
consiste en un mayor porcentaje de parafinas normales, las cuales son isomerizadas
a isoparafinas. Estas reacciones son moderadamente rapidas; son catalizadas por
la funcion acida y la velocidad de la reaccion se incrementa con un aumento de

temperatura y presion.

La deshidrociclizacion de parafinas a naftenos es relativamente lenta. La velocidad
se compara con la del hidrocracking; la termodinamica de la reaccion se incrementa
con un numero de carbono mayor; la reaccion es favorecida a altas temperaturas y

baja presion.

El hidrocracking es una reaccidn exotérmica y la velocidad de la reaccién se
incrementa con un aumento en la temperatura, presion y las parafinas de mayor

nuamero de carbono. El hidrocracking de naftenos es menor que el de las parafinas.

2% (Henningsen & Bungaard-Nielson, 1970)



En los naftenos, los cilclopentanos son mas susceptibles que los ciclohexanos. Las
reacciones de cracking de naftenos, parafinas y la hidroalquilacion son irreversibles;

todas las demas reacciones son reversibles.

La hidroalquilacion es la reaccién mas lenta de la reformacién. La velocidad se
incrementa con un numero de carbono mayor. Es una reaccion exotérmica que es

favorecida a altas temperaturas y presiones.

Aromaticos
(An+1)
n-Parafinas Alquilciclohexanos Aromaticos
—h‘
(NP) (ACH) (A)
Y
Ligeros(L)
n‘\
i-Parafinas Alquilciclopentanos
(IP) (ACP)
Figura 24. Esquema de reaccion propuesto por Padmavathi — Chaudhuri.°
7.5. Hou et al. (2006,2007)

Hou tomo el trabajo de Hu et al. el cual consistia de 17 “lumps” y consideraba

algunas reacciones como:

e Hidrodesintegracion de compuestos parafinicos a parafinicos de menor

numero de carbonos.
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e Ciclacidon de compuestos parafinicos a nafténicos de igual numero de
carbonos

e Hidrogenacion y apertura del anillo nafténico a compuestos parafinicos de
igual numero de carbonos.

e Dealquilaciéon de compuestos nafténicos a compuestos nafténicos con menor
numero de carbonos.

e Deshidrogenacion de compuestos nafténicos a aromaticos de igual numero
de carbonos.

e Hidrogenacion y apertura de anillo de compuestos aromaticos produciendo
parafinas de igual nUmero de carbonos.

e Dealquilacién de aromaticos en aromaticos de menor numero de carbonos.

Hou subdividio el grupo o “lump” de los aromaticos de ocho carbonos en sus cuatro
compuestos isoméricos que son: PX (para-xileno), MX (meta-xileno), OX (orto-

xileno) y EB (etil-benceno)

Py, = = Ny e > Ay

+—uPX s MY s OX ' e—
—> D o————» N\, . l

EB -—
—* . 4— N, +—— |- t——
e o N, —»
= P

» P,

» P,

» P, +—|—|—|—

» P«

Figura 25. Esquema de reaccion propuesto por Hou et al.3?
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8. Simulacion del Proceso

En esta seccion, daré a conocer la metodologia para poder simular nuestra planta

de Reformacién Catalitica.

Primeramente se emplea el simulador “ASPEN-HYSYS V8.8”, para abrir un nuevo

caso de estudio.

NOTA: abriremos un caso de estudio normal, en HYSYS existe una herramienta
llamada “Catalytic Reformer”, pero esta herramienta s6lo nos ayuda a simular el area
de los reactores, el flash, y algunos tambores de recontacto, pero para nuestro

trabajo, simularemos todo el proceso de la planta.

La operacion de la reformacion catalitica en el simulador contiene un sistema de
caracterizacion de alimentacion, seccion de reaccion, estabilizador y un analizador
de productos. En la seccidn de reaccion se encuentran los reactores, calentadores,

compresores, separador y los tambores de recontacto. La seccion de reaccion esta

basada en un modelo cinético aproximado. 3
©
@
2
T
Corr]presor_ de
recirculacion H, Neto H, Neto
=
Tambores de
recontacto
(optional)
Alimentacion Alimentacion
s do . Modelos de Modelo de .
— 9 > — reactores y — Flash
recirculacion y calentadores i
mezclador Ligeros

Estabiliza
-dora

Reformado

Figura 26. Esquema del proceso del simulador.3?
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El simulador contiene una opcion que se encarga del calculo de la composicion de

la mezcla a reformar. Para lograr esto debemos especificar el tipo de alimentacion.

En el tipo de alimentacion especificaré las relaciones de varios isomeros dentro de
la alimentacion al reformador. Estas relaciones, junto con la destilacion y el analisis
de parafinas, olefinas, naftenos y aromaticos (PONA) de la carga a la reforma, se

utilizaran para calcular la composicion de los componentes de la reformadora.

8.1. Caracteristicas del proceso

Esta planta se alimenta con 30,000 BPSD, con un RON de 102, la calidad de la
pureza del hidrogeno sera del 90 % mol minimo, el gas LPG tendra un maximo de 1
% mol en compuestos C5+ y que el reformado tenga 1 % mol de C4- y una RVP de

maximo 6 psia.

La carga de alimentacion de nafta (38 °C, 4 kg/cm? (g)) es calentada a la temperatura
de reaccién, segun sea el caso, requerida por medio del intercambiador de calor.
Dado que la mayoria de las reacciones en los reactores son endotérmicas, las
reformadoras cataliticas son diseiadas con multiples reactores y con calentadores
entre los reactores para mantener la temperatura de reaccién a las condiciones
deseadas; en el caso de la simulacién. La temperatura de entrada a cada uno de los
reactores fue la misma. El efluente del ultimo reactor es enfriado por medio de un
intercambiador y enfriadores y luego entra al separador de productos. La mayoria
del vapor flasheado, el cual contiene 80% a 90% mol de hidrégeno, circula junto con
la carga de alimentacién de la nafta como gas de recirculacién con una relacion
H2/HC de 3.4.

El exceso de hidrogeno del separador pasa nuevamente por otro enfriador, entra al
tambor de recontacto el cual opera a una presion de 5.12 kg/cm?2. El producto del
tambor vuelve a pasar por la misma etapa de enfriado y tambor de recontacto dos

veces mas con la diferencia que las presiones de operacién son 16.52 kg/cm?, 39.7



kg/cm?, para el segundo y tercer tambor de recontacto. Las fases liquidas de los
tambores de recontacto se mezclan, pasan por un intercambiador de calor donde se
calientan a la temperatura adecuada y se envia a la desbutanizadora para obtener
Gas Seco, Gas LP y el reformado. La fase vapor del tercer tambor de recontacto se
envia a las unidades de hidrotratamiento. La desbutanizadora contiene 30 platos y
opera con una presion de 14.76 kg/cm? en el domo y 15 kg/cm? en el fondo. El
reformado posteriormente se utiliza como corriente de calentamiento en el

intercambiador de calor ubicado antes de la columna desbutanizadora.

Para el disefio de esta unidad se consideraron dos casos, el Caso Ay el Caso Pobre,
los cuales estan basados en una mezcla de cuatros corrientes diferentes como lo
muestra la tabla 7.
Alimentaciones
A B C D

Descripcion de la Nafta Coker SRN SRN SRN

Fuente de Crudo 100 % Maya | 100 % Maya | 67/33 Istmo/Maya | 67/33 Istmo/Maya

Flujo, BPSD (Disefo) 7000 23000 13000 17000
API 60.7 58.7 60.7 58.8
SG 0.7364 0.7438 0.7362 0.7437
PONA, LV %
P 75.8 64.2 67.6 64.6
o 0 0 0 0
N 16.7 20.6 19.2 20.5
A 7.5 15.2 13.2 14.9

ASTM D-86



Destilacion (C°)

IBP

10 %

30 %

50 %

70 %

90 %

EP

Los dos casos se basan en la mezcla de las corrientes descritas en la tabla anterior
para el disefio de la unidad. El caso A (Alimentacion A+B) es una mezcla con flujos
en las mismas proporciones descritas en la tabla anterior al igual que el caso B
(Alimentacion C+D). Dado que el analisis PONA de ambos casos es muy cercano y

no ofrece un amplio rango para el diseno, se sustituira el caso B por una alimentacion
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82

99

111

124

141

167

197

Alimentaciones

C

72

91

106

119

135

156

170

80

97

110

122

140

160

198

Tabla 7. Caracteristicas generales de las 4 corrientes de las alimentaciones®?

pobre y asi poder tener dos casos que comparar.

En la tabla 8 se muestran los datos resumidos y condiciones que debe cumplir la

planta Reformadora de Naftas para los dos casos:
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Propiedades de la Materia Prima Caso A Caso Pobre
P/IN/A (WT %) 63.4/20.8/15.8 | 71.7/11.4/16.9
IBP/50/EP (°C) 83/127/194 67/122/194

SG 0.7421 0.7332
Condiciones de Operacion
Velocidad de Alimentacion (MT/dia) 3539 3497
LHSV (1/h) 1.78 1.78
Hz/HC 34 34
Presion del reactor (Kg/cm? g) 3.5 3.5
Presion del Separador (Kg/cm? g) 25 25
Tipo del catalizador R-234 R-234
C5+ RONC 102 102
Productos
Co+ (LV %) 79.7 78.1
Hz (nom m3m3) 272 254
C5+ (WT %) 88.2 86.5
Regeneracion del Catalizador
Velocidad Requerida (Kg/hr) 965 1451
Distribucion del Catalizador
Reactor 1 17 17
Reactor 2 20 20
Reactor 3 25 25
Reactor 4 38 38
WAIT requerido (°C) 519 521

Tabla 8. Condiciones de Operacion Requeridas.?*

34 (UOP, 2008)
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8.2. Composicion y caracterizacion de la Alimentacion

Al momento de abrir la hoja de simulacién y escoger la lista de componentes y
paquete de ecuaciones, importaremos la lista de componentes de “CatReflsom.cm/l”
como lo muestra la figura 27 y el paquete de ecuaciones automaticamente nos

aparecera en su respectiva pestaia, “REFSRK” (figura 28)

[ File Selection for Importing 2 Component List =
/) | J <« Gateway (C:) » Archivos de programa (x86) » AspenTech » Aspen HYSYSVEE » Paks - |‘¢| | B g el |
Organizar » Mueva carpeta ==« [ |@|

-
) Aspen Plus V8.8 MNombre Fecha de modifica... Tipo Tamarfio
4 Descargas 2y £ Ar el ‘
o Il CatReflsom.cm 06/03/2015 06:00 a...  Archive CML 1,205 KB
B Escritorio o - o o
. . | | HCR.cm 05/03/2015 06:00 a...  Archive CML 1,609 KB
(=l Sitios recientes o _ o o
|| HCR_extended.cml 05/03/2015 06:00 a...  Archive CML 1,868 KB
o | petroleumCompl.cml 09/02/2015 06:00 a...  Archive CML 171 KB
=3 Bibliotecas o _ o o
= || petroleumCompl_AspenProp.cml 05/03/2015 06:00 a...  Archive CML 27T KB
j Documentos o _ o ;
|| petroleumCompl_extended.cml 09/02/2015 06:00 a...  Archivo CML 194 KB
[ Imagenes | B - )
J — = L_| petroleumCompl_extended_AspenProp...  05/03/2015 06:00 a... Archivo CML 942 KB
U usica
B vid || RefSYS FCC Components Fahrenheit.cml 09/02/2015 06:00 a...  Archive CML 290 KB
eos ] RefSVS Hydrocracker Components Fahre... 09/02/2015 06:00 a... Archivo CML 283 KB
| RefSYS Reformer Components Fahrenhei..  09/02/2015 06:00 a...  Archive CML 282 KB
) Grupe en el hogar X . P - R .
| RefSYS Typical Components Fahrenheit.c... 09/02/2015 06:00 a... Archive CML 282 KB
2 LSyOP No7 (LSY , o i
|| UpstreamComps.cml 12/12/201412:03 ... Archive CML 58 KB
1M Equipe
Q_", Gateway (C:)
s Disco extraible (F
Mombre: - [Component Lists (*.cml) v]
’ Abrir ] ’ Cancelar ]

Figura 27. Lista de Componentes
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Figura 28. Paquete al cual se vinculd la lista de componentes.

Posteriormente vamos al area de simulacion para insertar nuestra primera corriente

que tendra los valores de alimentacion de nuestra Ingenieria de la planta de

Reformacion.
Componente Alimentacién Caso A Alimentacién Caso Pobre

Kmol/h % mol Kmol/h % mol

H2 0 0.0000 0 0.0000

P1 0 0.0000 0 0.0000

P2 0 0.0000 0 0.0000

oL2 0 0.0000 0 0.0000

P3 0 0.0000 0 0.0000

03 0 0.0000 0 0.0000

IP4 0 0.0000 0 0.0000

NP4 0 0.0000 0 0.0000

P4 0 0.0000 0 0.0000

o4 0 0.0000 0 0.0000

IP5 0.854505182 0.0006 8.5007141 0.0063

NP5 3.31137707 0.0025 51.993234 0.0386

P5 0 0.0000 0 0.0000

05 0 0.0000 0 0.0000
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Componente Alimentacion Caso A Alimentacion Caso Pobre
Kmol/h % mol Kmol/h % mol
5N5 0.752831084 0.0006 16.930023 0.0126
22DMC4 1.546785069 0.0012 1.0734318 0.0008
23DMC4 5.525136288 0.0042 3.8338139 0.0028
MBP6 0 0.0000 0 0.0000
2MC5 37.36550159 0.0282 25.926811 0.0193
3MC5 34.03785761 0.0257 23.618209 0.0176
SBP6 0 0.0000 0 0.0000
NP6 100.6115246 0.0758 98.82891 0.0734
06 0 0.0000 0 0.0000
5N6 23.85561817 0.0180 10.491247 0.0078
A6 17.49579791 0.0132 22.034604 0.0164
6N6 15.56769802 0.0117 9.0844024 0.0068
22DMC5 1.580675802 0.0012 2.0551516 0.0015
23DMC5 9.764220505 0.0074 12.697304 0.0094
24DMC5 3.134238897 0.0024 4.0755161 0.0030
MBP7 2.418009196 0.0018 3.1448474 0.0023
2MC6 26.87374804 0.0203 34.94571 0.0260
3MC6 32.90544134 0.0248 42.789079 0.0318
3EC5 3.263928384 0.0025 4.2440304 0.0032
SBP7 0 0.0000 0 0.0000
NP7 122.7581426 0.0925 169.68396 0.1261
o7 0 0.0000 0 0.0000
DMCP 7.15550608 0.0054 4.5434166 0.0034
ECP 14.25001762 0.0107 9.04826 0.0067
5N7 0 0.0000 0 0.0000
A7 56.29766113 0.0424 69.583452 0.0517
6N7 45.80340179 0.0345 27.17776 0.0202
MBP8 54.2438768 0.0409 75.3279802 0.0560
SBP8 21.69759073 0.0164 20.5439946 0.0153
08 0 0.0000 0 0.0000
NP8 114.847971 0.0865 105.8735 0.0787
5N8 34.18747385 0.0258 19.4353606 0.0144
ETHYLBEN 10.73391252 0.0081 11.027478 0.0082
O-XYLENE 12.78001644 0.0096 13.129155 0.0098
M-XYLENE 29.50628494 0.0222 30.313029 0.0225
P-XYLENE 10.01271526 0.0075 10.286109 0.0076
A8 0 0.0000 0 0.0000
6N8 34.58097701 0.0261 16.486826 0.0123
IP9 82.04916709 0.0618 85.78641 0.0637
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Componente Alimentacion Caso A Alimentacion Caso Pobre
Kmol/h % mol Kmol/h % mol
NP9 73.88912206 0.0557 86.151901 0.0640
5N9 28.66316342 0.0216 14.401859 0.0107
A9 50.42825904 0.0380 54.7592695 0.0407
6N9 27.23206145 0.0205 13.439566 0.0100
IP10 44.01218384 0.0332 37.753065 0.0281
NP10 44.01218384 0.0332 37.753065 0.0281
5N10 0 0.0000 0 0.0000
Al10 21.909775 0.0165 13.637415 0.0101
6N10 33.30215781 0.0251 12.537361 0.0093
IP11 0 0.0000 0 0.0000
NP11 17.59032157 0.0133 20.373055 0.0151
5N11 0 0.0000 0 0.0000
All 6.87835503 0.0052 7.4280093 0.0055
6N11 7.296496912 0.0055 2.9374768 0.0022
P12 0 0.0000 0 0.0000
N12 0 0.0000 0 0.0000
Al12 0 0.0000 0 0.0000
P13 0 0.0000 0 0.0000
N13 0 0.0000 0 0.0000
Al13 0 0.0000 0 0.0000
P14 0 0.0000 0 0.0000
N14 0 0.0000 0 0.0000
Al4 0 0.0000 0 0.0000
H20 0.016310417 0.0000 0.0161122 0.0000
TOTAL 1327.0000 1345.701885

Tabla 9. Lista de componentes y valores introducidos al simulador para los diferentes casos.
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Caso A (%emol) | Caso Pobre (%omol)
N-Parafinas 47.71 54.22
Iso—Parafinas 15.46 16.90
Olefinas 0 0
Naftenos 20.55 11.63
Aromaticos 16.28 17.27

Tabla 10. Resumen de la composicién de la Nafta Alimentada.

Ya teniendo los valores de las alimentaciones, se hace una grafica para poder

observar mejor las diferencias entre alimentaciones.

Comparacion de Alimentaciones
0.14
0.12
0.10
-0.08
£
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o - 2 [=a} [a) w o Qo < o Z2 <<
2 2 zR53 HTg®" = o
o~ on <
(o] o~ !
= ECaso A
Componentes H Caso Pobre

Una vez introducidas las alimentaciones al simulador, se tendra que ver como la

figura 29.
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[ Material Stream: Feed Case A -

= | B | % || [ Material Stream: Feed Lean Case

o | (5

B —

Worksheet | Attachments | Dynamics |

Worksheet Stream Name Feed Case A Liquid Phase
oo Vapour / Phase Fraction 0.0000 1.0000
Properties Temperature [C] 40.00 4000
Composition Pressure [kg/cm2_g] 5.100 5100
g&:&:ﬁi Molar Flow [kgmole/h] 1327 1327
CVde V|| Mass Flow [kg/h) 1468e-+005 1468e-+005
User Variables | | Std Ideal Liq Vol Flow [barrel/day] 2.989¢+004 29892+004
Notes Molar Enthalpy [k/kgmole] -1.964e+005 -1.964e+005
Cost Parameters | | Molar Entropy [k)/kgmole-C] 7201 7201
Normalized Yields | ezt Flow [iki/h] -2.605¢+008 -2.605¢+008

Liq Vol Flow @Std Cond [m3/h] 1962 1962

Fluid Package REFSRK

Utilty Type

Worksheet | Attachments | Dynamics |

Worlksheet Stream Name Feed Lean Case Liquid Phase
Conditions Vapour / Phase Fraction 0.0000 10000
Properties Temperature [C] 40.00 40,00
Composition Pressure [kg/cm?2_g] 5.100 5100
g;;‘;;:s:::: Molar Flow [kgmole/h] 1346 1346
K Value Y Mass Flow [kg/h] 1451e+005 1451e+005
User Variables | | Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 28872+004 298764004
MNotes Malar Enthalpy [kJ/kgmole] -1.927e+005 -1.927e+005
Cost Parameters | | Molar Entropy [kl/kgmole-C] 7096 709.6
Normalized Yields | ezt Fiow [ki/h] -2503+008 -2503+008

Lig Vol Flow @Std Cond [m3/h] 1958 195.8
Fluid Package REFSRK
Utility Type

[ Delete | [ Definetromstream.. |

[« [ =]

|  Detete || DefinefromStream.. |

el

Figura 29. Corrientes de alimentacion de los dos casos.

Con estos datos introducidos en el simulador, podemos hacer una caracterizaciéon

de las corrientes de alimentacién del Caso A y el Caso Pobre por medio de las

fracciones de los componentes.

{5 Petroleum Assay: Petroleum Assay-Feed Case A

E@lﬂ]& Petroleum Assay: Petroleum Assay-Feed Lean Case

=3 = |

Volume Percent (%)
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Figura 30. Gréficas de caracterizacion por componentes de las corrientes de alimentacion.

Otra forma de establecer la alimentacién es caracterizandola con el método ASTM

D-86 y con el analisis P/N/A. Como sélo contamos con la informacion del ASTM D-

86, P/N/A (VL%) y la densidad especifica por alimentaciones separadas, (A, B, Cy

D) y se sabe que la alimentaciéon para el Caso A es la alimentacion (A+B), se
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introduciran las dos alimentaciones, pero como en los datos que nos proporcionan
faltan las temperaturas a los porcentajes de destilacion de 5 % y 95 %, procedemos
a caracterizar cada una de las alimentaciones para ver a cuanto equivale cada

temperatura de corte.

FeedA - |+
‘ Input Data | Calculation Defaults | Working Cun.-s‘ Plots ‘ User Curves | Notes |
-Property Selection
Input D86 Distillation - Feed A
Property:
1800
T — =
‘Diﬁilhtion - /
1600 —
1
G /
= 1400 —
2 L —
"g’ _—
@ 1200 //
1000
8000
0000 2000 4000 €000 8000 1000

FeedB -« |+

Input Data | Calculation Defaults | Working Curves | Plots | User Curves | Notes |
~Property Selection

Input D86 Distillation - Feed B

Property:
gl 2000 e
| Distiltation - |

1800

\

Temperature (C)
g 8

1000 /
T

2000

0.000 2000 4000 6000 2000 1000

Figura 31. Gréficas de caracterizacién por analisis PONA de las corrientes que conforman el caso A.

Con estas dos graficas mostradas en la figura 31, podemos mezclar las
alimentaciones Ay B en el simulador para que nos dé la caracterizacion completa de

la alimentacion del Caso A.
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Figura 31. Grafica de caracterizacion por analisis PONA del caso A.

Como en la alimentacion del

Caso Pobre no se tiene la informacion ni las

temperaturas de corte del ASTM D-86 completas, solo se tiene la inicial, final y una
intermedia y se cuenta con la densidad especifica de la mezcla, se hara una

caracterizacién usando solo los datos que tenemos.

Lean Case ]
Property Selection
Property: Input D86 Distillation - Lean Case

.Diﬁillation -

Temperature (C}
A\

0000 2000 4000 60.00 2000 1000
Liquid Volume Percent

Figura 32. Grafica de caracterizacion por analisis PONA del caso pobre.

Posteriormente en la operacién unitaria “Catalytic Reformer”, iremos al area de
“Reformer Environment — Feed Data — Properties”, ahi se abrira una pestafia donde

se introducira la informacién de las corrientes involucradas del Caso A.
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[ Reformer Reactor Section B Rerormer Reactor Section — - —
Design | Feed Data | Operation | Results | | Design | Feed Data | Operation | Results |
|| | Feed Data Feeds Feed Properties Feed Data Feeds Feed Properties
Library Feed-A Feed Type szl Library Feed-A Feed Type Default
Properties Feed-8 Distillation Type D86 g Feed-B Distillation Type D86
0% Point [C] 87.00 0% Point [C] 82.00
5% Point [C] 100.0 ) ]
10% Point [C] 113.0 i;ﬁ%pslﬂl “ 3;22
30% Point [C] 125.0 int [C] .
50% Point [C] 136.0 30% Point [C] 1.0
70% Point [ 148.0 50% Paint [C] 124.0
90% Paint [C] 163.0 70% Point [C] 141.0
95% Point [C] 167.0 90% Paint [C] 167.0
100% Paint [C] 1750 95% Paint [C] 182.0
add.. | [ Deete | ||pnagasis Volume % 100% Point [C] 197.0
Paraffins [%] 75.08 add.. || Delete || ||pnaBasis Volume %
Selected Feed Naphthenes [%] 16.70 Paraffins [3] 64.20
Assay Arematics (%] 822 Selected Feed Naphthenes [%] 20.60
@) Bulk Properties Assay Aromatics [%] 15.20
GC Full @ Bulk Properties
GC Recommended GC Full
GC Recommended

Figura 33. Datos de las corrientes que compone la alimentacién del caso A.

8.3. Zona de Reaccioén

En la interfaz de nuestro simulador se seleccionara la operacion unitaria de
reformacion catalitica y posterior crear un nuevo caso. Después se dara a escoger
si queremos una Reformadora con tres o cuatro reactores segun sea el caso de
estudio, en este caso se trabajara con tres reactores que analizaremos
posteriormente, también da la opcidén de incluir la seccion de recontacto de la
corriente de hidrégeno y la seccion de la torre estabilizadora; para fines del proyecto
vamos a trabajar con y sin la seccion de recontacto para hacer un analisis de éste,

la seccidn de estabilizacidon se simulara con las demas herramientas del simulador.

En la ventana que aparece después pedira datos acerca del catalizador como la
densidad, el largo de los reactores y cantidad de catalizador en cada reactor:

Para la densidad del catalizador, hacemos un promedio de sus dos densidades.

Densidad Circulando 537 Kg/m?3
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Densidad Estatica 561 Kg/m?3
Tabla 11. Densidades del catalizador.

Esto nos da un promedio de 549 Kg/m3. Para el largo de los reactores lo checamos
en nuestra Ingenieria Basica y para la cantidad de catalizador en cada uno de los

reactores procedemos a efectuar sencillos calculos.

La heuristica menciona que el tiempo de residencia en los reactores de reformacién
es de 4 a 10 dias, por lo que se hara con un tiempo de residencia de 4 dias, si
sabemos la velocidad del catalizador a la torre de regeneracion del Caso Ay el Caso
Pobre y ademas conocemos el porcentaje de distribucion de catalizador en cada

reactor, podemos calcular cuanto catalizador pondremos en cada reactor.

(965 Kg de cat.) (24 h
*

1h 1 dia) * 4 dias = 92,640 Kg de cat.

(1451 Kg de cat.

24 h
2 ) . ( ) « 4 dias = 139,296 Kg de cat.

1 dia

Catalizador | Reactor 1 | Reactor 2 | Reactor 3 | Reactor 4
Alimentacion
Total 17% 20% 25% 38%

Caso A 92,640 Kg | 15,749 kg | 18,528 Kg | 23,160 Kg | 35,203 Kg

Caso Pobre | 139,269 Kg | 23,680 Kg | 27,859 Kg | 34,824 Kg | 52,933 Kg

Tabla 12. Alimentaciones por reactor.



|1

f_? Reformer Reactor Section = | E = J

Cresign |Feed Data | Operation | Results |
Design
W Confi " Catalyst Bulk Density [kg/m3] 549.0
C:tal's?;'f on gs| |Catalyst Void Fraction 0.7000
Motes
Bed 1 Bed 2 Bed 3 Bed 4 Total
Reaction Path Length [m] 2.300 2.300 2.450 2.800 000
Catalyst Weight [kg] 2.368e+004 2.786e+004 3.482e+004 5.293e+004 1.393e+003
Catalyst Distribution [%] 17.00 20,00 25.00 38.00 100.00
Catalyst Volume [m3] 4313 50,74 6343 9642 253.7
Catalyst Loaded Volume [m3] 143.8 160.1 2114 3214 845.8
“ m | »

Figura 34. Datos del catalizador.

Después de haber completado este procedimiento, en la ventana del Reformador
aparecera la imagen de éste y sus conexiones; cuando se trabaje con la alimentacion
por fracciones de los componentes so6lo hay vincular la corriente donde esté nuestra
alimentacién a la alimentacion de la reformadora; si se esta trabajando con la
alimentacion por caracterizacién con el ASTM D-86, se siguen los pasos explicados

en la seccioén anterior.

.
{5 Catalytic Reformer: Reformer-100-3 l= B & [J5 catalytic Reformer: Reformer-1004 o - )
ction | Stabilizer Tower | Resuits | ' Etion [ stabilizer Tower | Results | “
Name  Reformer-100-3 ookt Name  Reformer-100-4 b

Internal Exteral Transition | Intemal External Transition
Net H2 @Reformer-100-1 NetH2-3 Petroleum Transition Net H2-3-2 @Reformer-1 NetH2-3-2 Petroleum Transition
Vent H2 @Reformer-100- Vent H2-3 Petroleum Transition Vent H2-3-2 @Reformer- Vent H2-3-2 Petroleum Transition
Net Liquid Transition Net Liquid Transition
Net liquid-3 Petroleum Transition | Net liquid-3-2 Petroleum Transition
H
Refpu®r Feeds eeds
| imems External FesdType  PNABasis N e Interal External FeedType | PNABasis
Feed  Feed Lean Case leanCase. << Stream >> Default Volume
~ == New ™ << Stream > > 1 * New ** << Stream >>

Figura 35. Comparacion de alimentaciones al simulador por componentes y por analisis PONA.

En la seccién de reaccién ponemos la informacion de la temperatura del reactor en
cada caso, temperatura y presiéon del tanque flash y la relacion H2/HC que tiene el
proceso.



[ Catalytic Reformer: Reformer-100 - = [ B[ 2[5 Catalytic Reformer: Reformer-100-3 i M (niei=h|
jon | Stabilizer Tower | Resuits = .

Reactor i Reactor Specif
R LInlet Temperature [C] 5190 5190 o Roc 1 Inlet Temperature [C] 5210 <empty> CopyBata) | Il
Ry 2 Inlet Temperature [C] 5190 5100 — Ry 2 Inlet Temperature [C] 5210 <empty>
R 3 Inlet Tempersture [C] 5190 5100 R 3 Inlet Temperature [C] 5210 <empty>
R4 Inlet Temperature [C] 5120 5100 R 4 Inlet Temperature [C] 5210 <empty>
Reactor Inlet Reference Temperature [C] 5100 5120 Reactor Inlet Reference Temperature [C] 5210 <emply®
Rx L Temperature Bias [C] 0.0000 00000 R 1 Temperature Bias [C] 0.0000 Zempty>
Rx 2 Temperature Bias [C] 0.0000 00000 Rx 2 Temperature Bias [C] 0.0000 <empty>
Ry 3 Temperature Bias [C] 00000 R 3 Temperature Bias [C] iy
Ry 4 Temperature Bias [C] 0.0000 | TN 00000 Rx 4 Temperature Bias [C] 0.0000 <empty>
WAIT [C] 519.0 > 5100 WAIT [C] 521.0 <empty>
WABT [C] 2975 | 2975 WABT [C] 5038 <empty>
5+ RON L 1040 5+ RON <ompity> e
6+ RON 1058 1058 6+ RON 1004 <empty>
Sum of Aromatics [wt%] 68.71 6871 Sum of Aromatics [wi%] 64.88 <empty>

~Hydrogen Recycle ~Hydrogen Recycle
Recycle Compressor Flow [STD_m3/h] 12282005 Recydle Gas Location Options_| Recycle Compressar Flow [STD_m3/h] 1346e+005 Recycle Gas Location Options_| |
H2HC Ratio - Mol/Mol 3.400 HZHC Ratio - Mol/Mol 3.400

~Product Separator - Product Separator
Praduct Separator Temperature [C] 40.00 Product Separator Temperature [C] 20.00
Product Separator Pressure [kg/cm2_g] 2.500 Product Separator Pressure [kg/cm2_g] 2.500

Reformer environmen-.. | NN | inored | EOVarables | [l Reformer Emirooment., | NN ionorsd [ €O Varables

. [ " ] » . I m ] »

Figura 36. Comparacion de temperaturas entre los dos casos.

En la parte del catalizador, solo se introducira la velocidad con la que regresa el

catalizador a la torre de regeneracion. Pondremos el caso A y el caso Pobre

respectivamente, estos valores estan dentro del rango que usualmente usan las

reformadoras continuas (950-1300 kg/h).

-
[ Catalytic Reformer; Reformer-100

=B =

G" Catalytic Reformer: Mml—mi

= xﬁwﬂ

m

Design Reactor Section | Stabilizer Tower | Results I lon | stabilizer Tower | Results
Rm(l‘!]r Section " Continuous R i - Continuous R it
Feeds Y 4 )
| Reactor Control Catalyst Circulation Rate [kg/h] ‘ 965.0 Catalyst Circulation Rate [kg/h] 1451
Catalyst
Recontactor Rx 1 Coke on Cat [wi%)] 1.06 Rx 1 Coke on Cat [wt%] 184
Product Heater R 2 Coke on Cat [wi%] 178 Rx 2 Coke on Cat [wt%] 274
Solver Options
S Crrak Rx 3 Coke on Cat [wi%] 372 Rx 3 Coke on Cat [wi3] 5.28
AlEhed Rx 4 Coke on Cat [wi%] 675 Rx 4 Coke on Cat [wt?] B8E7
Octane Curves
Presolve Commands Rx 1 Coke Laydown Rate [kg/h] 10.23 Rx 1 Coke Laydown Rate [kg/h] 2674
Postsolve Commands | | Ry 2 Coke Laydown Rate [kg/h] 6934 R 2 Coke Laydown Rate [ikg/h] 13.09
R 3 Coke Laydown Rate [kg/h] 18.71 Rt 3 Coke Laydown Rate [kg/h) 36.84
Rx 4 Coke Laydown Rate [kg/h] 29.25 = Rx 4 Coke Laydown Rate [kg/h] 5203
Reactor 1 Percent Pinning [%] 180.35 Reactor 1 Percent Pinning [%] 182.97
Reactor 2 Percent Pinning [%] 159.03 Reactor 2 Percent Pinning [%] 165.03
Reactor 3 Percent Pinning [%] 138.16 Reactor 3 Percent Pinning [3] 14454
Reactor 4 Percent Pinning [%] 118.00 Reactor 4 Percent Pinning [%] 12347
|
|
|
Delcte | [ Reformer Environment... | [N - || reformer envionmenr... | | (1o - |
o« n | » 4+ | n ] v B
=

Fle

Figura 37. Comparacion de flujos del catalizador entre los dos casos.
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8.4. Zona de Recontacto

La zona de recontacto incluye una serie de compresores, enfriadores y separadores.

Principalmente se compone de dos zonas, una zona de baja presion y la otra de alta.

En la zona de baja presion se encuentra un compresor que descarga la corriente a
una presion de 16.75 Kg/cm? g y una temperatura de 123°C, posteriormente bajar la
temperatura con un enfriador de aire a 60°C para condensar el producto y asi entrar
a un primer separador. Después el vapor separado entrara a otro compresor que
aumentara la presion hasta 40.39 Kg/cm? g y una temperatura de 126°C, igualmente
la corriente se enfriara ahora hasta 40°C y se separaran las fases para asi obtener
nuestro vapor que sera hidrogeno con una pureza minima del 90% y la fase liquida
se mezclara con la fase liquida del separador de baja presién para asi entrar a la

seccion de estabilizacion.

La funcién de los tambores de recontacto consiste principalmente en enriquecer la
fase gaseosa de ligeros y asi evitar que una gran cantidad de estos se vaya a la
corriente de reformado, esto traeria como consecuencia una gasolina con un PVR
(Pressure Vapor Reid) muy elevado, lo que no lo haria adecuado para su utilizacion

como combustible.

El funcionamiento de esta zona del proceso, se puede simular de dos maneras, la
primera es simulando equipo por equipo, tal y como esta en nuestra ingenieria y la
otra es usando la opcion de zona de recontacto que viene en la herramienta del

proceso de Reformacién Catalitica.



Figura 38. Simulacién de la planta poniendo los tambores de recontacto.

Para simular con la herramienta de zona de recontacto, al principio que se selecciona
las caracteristicas del caso de estudio hay una opcidon que menciona si se desea

incluir la seccion de recontacto; para este caso de estudio la seleccionamos.

[ Reformer Configuration Wizard l =1 é]
Type of Unit - Reaction Section
9 Continuous Regeneration 3 Beds ) 5 Beds 1
| Semi-Regen 9 4 Beds 6 Beds

_ B
\ |#| Include Hidrogen Recontactor

|| Include Stabilizer Tower

Figura 39. Seccibn para incluir la parte de recontacto.

La seccion a parecera dentro de la pestafa de “Reactor Section” dentro de la
operacion de Reformacion, en esta seccion se introducen los datos las presiones y

temperaturas de disefio recomendadas.
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{5°) Catalytic Reformer: Reformer-100 #————————" | o[ S0

Design | Reactor Section | Stabilizer Tower | Results |
Reactor Section Low Pressure High Pressure
Feeds Booster Compressor
Reactor Contre! Outlet Pressure [ka/cm2_g 16.75 20.39
atalys
e ——— Outlet Temperature [C] 123.0 126.7 I
Product Heater
Solver Options Recontactor Drum
Solver Console Inlet Stream DP [kg/cm2_g] 0.2000 0.7000
ﬁl’: "Cecd Product Temperature [C] 60.00 40.00
ne Curves R
Precohve Commands Murphree Efficiency 1.000 1.000
Postsolve Commands
H2 Vent [
Fraction of H2 to Vent H2 0.0000 I
Flow of H2 to Vent H2 [STD_m3/h] 6.489e-002 [
[ pelete | | Reformer environment. | [N oo

mn »

Figura 40. Seccién para introducir los datos de los compresores y tambores de recontacto.

8.5. Zona de Estabilizacion

Esta zona de estabilizacion consta de una torre de destilacion con condensador
parcial, que servira para separar los hidrocarburos menores de cinco carbonos de la
mezcla, de esta forma logramos obtener un reformado que contenga maximo 1% mol

de C4-y el gas LPG tendra un maximo de 1 % mol en compuestos C5+.

En la seccidn de la torre tenemos que ingresar los datos de presiones y temperaturas

de domo y fondo, flujos de salida y reflujo.

En la siguiente imagen se muestra la interfaz del programa y los valores introducidos

para esta torre de destilacion.
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r — = B
" ——— A T ——— T e —— F
P Column: T-100 /_COI.I Fluid Pkg: REFSRK!Aspe_LPrzpels lSRﬂl - . f l-:"' =l g
Design | Parameters | Side Ops | Rating | Warksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |
Design Column Name ~ T-100 Sub-Flowsheet Tag coLl -Condenser
Connections ) Total @ Partial 7 Full Reflux
| Monitor =
Specs Condenser Energy Stream e
SpecsSummary| [ € Delta P 187 i
Subcooling
Notes 0 0.0000 kg/em2_  Overhead Outlets
N 178 -
W N - .
i = i > |
| >| 2 P cond Optional Side Draws
[ Inlet Streams Num of | 1476 kgrem2_
i o Inlet Stage Stages Stream Type Draw Stage
Strean
i Netliquid 20_Main TS n= 4 Scoeam >y
<< Stream >> LD
15.05 12
nl ky/em?2. Reboiler Energy Stream
n - (@ -
n+l Delta P Bottoms Liquid Outlet
+ 0.0000 kgfem2 g 1534 -
>
r
-Stage Numbenng——
@ Top Down () Bottom Up
I Edit Trays... I
Decte || cobmnemionment. || Run [ Rest | | (7 pseOutes [ignored
—— é

Figura 41. Seccion para introducir los datos de la torre desbutanizadora.

Para corroborar que la torre esté funcionando de una manera adecuada, se realizan

unas graficas de temperatura y presion en cada plato de la torre de destilacion y asi

poder observar su comportamiento.

e — e e —

-_,D@g

- Pressure Profile

[ Temperature Profile
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Pressure vs. Tray Position from Top

Temperature vs. Tray Position from Top
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Figura 42. Graficas de presion y temperatura contra el numero de platos.
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9. Analisis de Resultados

En esta seccion se compararan algunos casos que se realizaron combinando las
diferentes maneras de realizar la simulacién en las diferentes zonas, para poder

observar qué diferencia hay y cual se aproxima mas a los datos de planta.

El primer caso que se presenta, son los resultados de nuestro reformado con las

diferentes maneras de introducir la alimentacion del caso A.

Comparacion Reformado (componentes,
recontacto)
s 0.25
0.2
S o0is i I
0.1
s . I I
0 TR T | 110 I 1 4 mplanta
§§88588362$“z‘§°z‘39: B simulacion
S S n S S ZwWw o Z w o n 2 2 g
o o O N = = ©
S S %
o
Componentes

Figura 43. Composicién de reformado con alimentacién por componentes

Comparacion Reformado (caracterizacion,
recontacto)
0.25
_ 02 [
o 1
£ l —
= 0.05 . | I ||
0 T 11 P I Jd 1d I III. I I W planta
3 238 28880322222 3 S o msimulacién
T Z 3 S 3 S 2w zuyuona=zJ
O o O = = ©
S S %
(@]
Componentes

Figura 44. Composicién del reformado con alimentacién por caracterizacion ASTM D-86
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Como podemos observar en las figuras 43 y 44, los resultados de la corriente de
reformado, con la seccidn de recontacto incluida como mencionamos anteriormente,
contienen los datos de alimentacion introducidos componente por componente y con

los datos de la caracterizacion por el método ASTM D-86.

En estas dos graficas vemos que el simulador arroja mejores resultados con la
introduccidon de los datos uno por uno, aunque con la caracterizacion al igual nos
proporciona datos coherentes con respecto al libro de disefio, pero no tan ajustados

como la alimentacién por componentes.

Como podemos observar en la figura 45 y la tabla 13, la corriente de LPG se ajusta
bien a los datos de disefo, a excepciéon de los componentes mas ligeros que el
propano, como habiamos mencionado anteriormente, los datos fueron introducidos

uno por uno en la alimentacion.

Comparacion LPG (recontacto, componentes)
0.45
0.4
0.35
0.3
?é 0.25
x 0.2 M planta
0.15 H simulacién
0.1
0.05 .
0
H2 P1 P2 P3 IP4 NP4 IP5
Componentes

Figura 45. Grafico de composicion de la corriente de LPG con alimentacion por componentes.
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% de componente en la corriente LPG

Componente Planta (Disefio) Componente error
H2 0.30% 0.71% 137.40%
P1 0.46% 0.11% 75.94%
P2 10.53% 7.10% 32.57%

P3 39.90% 40.24% 0.86%

IP4 19.45% 18.55% 4.64%
NP4 28.51% 31.87% 11.81%

IP5 0.86% 0.86% 0.17%

Tabla 13. Error en el porcentaje de cada componente de la corriente LPG (componentes)

En la figura 46 y en la tabla 14, se aprecia que el porcentaje de error es mas grande

que en la corriente de LPG con la alimentacion por componentes.

Comparacion LPG (recontacto, caracterizacion)

0.45
0.4
0.35
0.3
0.25

0.2 M planta
0.15

0.1
0.05 L
0 -
H2 P1 P2 P3 P4 NP4 IP5

Componentes

% mol

M simulacién

Figura 46. Gréafico de composicién de la corriente de LPG con alimentacién por caracterizacion.

% de componente en la corriente LPG

Componente Planta (Disefio) Caracterizacion error
H2 0.30% 0.82% 171.89%
P1 0.46% 0.07% 84.53%
P2 10.53% 5.46% 48.09%
P3 39.90% 31.88% 20.11%
P4 19.45% 20.47% 5.24%
NP4 28.51% 40.40% 41.71%
IP5 0.86% 0.41% 51.91%

Tabla 14. Error en el porcentaje de cada componente de la corriente LPG (caracterizacion)
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En las figuras 47 y 48 se muestra la comparacion de la pureza del hidrégeno

producido.

% mol

Comparacién H, (recontacto, caracterizacion)

0.9 -
0.8 -
0.7 -
0.6 -

0.5 -
04 - Hplanta

0.3 - M simulacién
0.2 -
0.1 -
0 - B s
H2 P1 P2 P3 IP4 NP4 IP5 NP5 05
Componentes

Figura 47. Grafico de composicion de la corriente de hidrégeno con alimentacién por caracterizacion.

% mol

Comparacién H, (recontacto, componentes)

0.9 -
0.8 -
0.7 -
0.6 -
0.5 -
0.4 -
0.3 -
0.2 -
0.1 -

M planta

M simulacién

H2 P1 P2 P3 P4 NP4 IP5 NP5 05
Componentes

Figura 48. Grafico de composicién de la corriente de hidrégeno con alimentacién por componentes.
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En la figura 47 la corriente de hidrégeno tiene una pureza del 93.55 % teniendo un
error del 3.80 % con la especificacion de disefio y en la figura 48 la corriente de

hidrégeno alcanza una pureza del 96.48 %, teniendo un error de 7.04 %.

Podemos deducir que para introducir los datos de alimentacidn es recomendable
hacerlo mediante componentes, aunque si no se cuentan con estos datos, introducir
la alimentacion por medio de caracterizacion del crudo ASTM D-86, puede ser una

buena aproximacion.

Otra comparacion que se hizo, fue en no usar el area de recontacto del simulador,
como se menciond anteriormente y simular la planta como esta en nuestra base de

diseno.

En las figuras 49, 50 y 51, se pueden apreciar los datos de las corrientes de los

principales productos simulando tal cual como lo indica la base de disefio.

Comparacion Reformado (completa sin

0.25 .
factores de calibracidn)
0.2
M planta
— 0.15 .
g B Predeterminados
= 01 i
0.05 i
0 - [[II _ |
1£8388220883652883:28238¢4
= = SS=zihosSsSuwW O o o=z > & o <o <
s S s %) ':l_:
o~ o w
~ ~ Componentes

Figura 49. Grafico de composicion de la corriente de reformado sin zona de recontacto del simulador.
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Comparacién H, (completa, sin factores de
calibracidn)

X M planta

03 - W simulacion

0 - = —
H2 P1 P2 P3 IP4 NP4 IP5 NP5 05
Componentes

Figura 50. Grafico de composicion de la corriente de hidrogeno sin zona de recontacto del simulador.

Comparacion LPG (completa, sin factores de
calibracién)

0.45
0.4
0.35
0.3
0.25
0.2
0.15
0.1
0.05

% mol

M planta

B Predeterminados

H2 P1 P2 P3 P4 NP4 IP5

Componentes

Figura 51. Gréfico de composicién de la corriente de LPG sin zona de recontacto del simulador.

Comparando los datos de la figura 43, 45 y 48, que son datos de las tres principales

corrientes (reformado, hidrégeno y LPG) que se simularon con la alimentacion por
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componentes y con la zona de recontacto integrada del simulador, contra, los datos
de las figuras 49, 50 y 51 que estos datos se obtuvieron simulando con la
alimentacidon por componentes y sin la zona de recontacto que viene integrada al

simulador, estas ultimas tienen un porcentaje de error mas alto que las primeras.

Para tratar de disminuir este error, el simulador nos permite cambiar los factores de
calibracion del proceso de reformacion, para esto procedemos a ingresar en el
proceso de reformacidén y nos vamos a la pestafia de “Design” en la parte de “Tuning
Factors”. En esta seccion se puede modificar de forma indirecta la selectividad hacia
una o0 mas reacciones, ya que se puede disminuir o aumentar la rapidez de reaccion
al cambiar estos factores. Estos valores se pueden interpretar como la multiplicidad

de la rapidez de reaccion.

En las figuras 52, 53 y 54 se muestran graficas con la comparacién de nuestros
productos, con la alimentacién por componente, el recontacto introducido de forma

manual y el cambio de los factores de calibracion.

Comparacion Reformado (completa con
0.25 0 .7
factores de calibracion)
M planta
0.2 Factores de Calibracién
_ 015
o
€
X
0.1
0.05
1 | I [ | | 1 phkasl 1 | l I
0 H
TSI LLLe88E55223322228 23
- = S>SzZ2wmo >S4 w«.ogz; © Z o < o <
B a = G
~ ~ Componentes

Figura 52. Grafico de composicién de la corriente de reformado con factores de calibracion.
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0.9
0.8
0.7
0.6
0.5
0.4
0.3
0.2
0.1

% mol

Comparacién H, (completa, factores de
calibracion)

M planta

[l Factores de calibracién

| . . e
H2 P1 P2 P3 IP4 NP4 IP5 NP5 O5
Componentes

Figura 53. Grafico de composicién de la corriente de hidrégeno con factores de calibracion.

0.45
0.4
0.35
0.3
0.25
0.2
0.15
0.1
0.05

% mol

Comparacion LPG (completa, con factores de
calibracion)

M planta

Factores de calibracion

1 P2 P3 P4

Componentes

H2 P NP4 IP5

Figura 54. Grafico de composicion de la corriente de LPG con factores de calibracion.

A continuaciéon, en la tabla 15 se muestran los factores de calibracion que se

cambiaron para los dos casos principales de estudio, Caso A y Caso Pobre en la
simulacién completa.
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Factores de calibracion

Caso A Caso Pobre
Isomerization Tuning Factors
EthylBenzene Isomerization Factor 0.50 1.70
MetaXylene Isomerization Factor 0.10 2.50
OrthoXylene Isomerization Factor 0.75 2.70
IC4 Isomerization -46.66 -46.66
IC5 Isomerization -59.16 -50.00
Olefin Distribution Factor
Ethylene Isomerization Factor -2.03 -2.50
Propylene Isomerization Factor -1.78 -2.00
Butylene Isomerization Factor -1.34 -2.00
Pentene Isomerization Factor 13.27 5.00
Hexene Isomerization Factor 2.34 2.34
Heptene Isomerization Factor 0.21 0.21
Octene Isomerization Factor -2.79 -2.79
Equilibrium Constant Tuning Factors
C5 Cyclization 1.00 0.10
C6 Multi-branch isomerization 100.00 150.00
C7 Multi-branch isomerization 100.00 100.00
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Factores de calibracion

Caso A Caso Pobre
Equilibrium Constant Tuning Factors
C8 Multi-branch isomerization 100.00 100.00
C6 Single-branch isomerization 100.00 100.00
C7 Single-branch isomerization 250.00 250.00
C8 Single-branch isomerization 100.00 100.00
Light Ends Tuning Factors
c1 1.30 0.47
C2 237 1.50
C3 7.20 2.00
Cc4 12.70 23.00
Kinetic Pathways Tuning Factors
Dehydrogenation 0.90 0.95
Hydrocracking 0.79 0.79
Multi-branch isomerization 1.00 1.00
Single-branch isomerization 1.10 0.50
Ring closure 0.50 0.50
Ring expansion 0.95 0.95
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Factores de calibracion

Caso A Caso Pobre
Dehydrogenation Tuning Factors
C7 Naphthenics 0.80 1.50
C8 Naphthenics 0.41 0.50
Factores de calibracion
Caso A Caso Pobre
Ring Closure Tuning Factors
C5 0.00 0.00
Cc6 1.20 30.00
C7 1.20 0.30
Cs8 1.00 1.00
C9 0.57 0.52
Cc10 0.40 0.12
Cracking Tuning Factors
C5 0.01 20.00
Cc6 0.01 1.20
C7 2.50 0.10
Ccs8 2.00 0.65
C9 0.20 2.00
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Factores de calibracion

Caso A Caso Pobre
Cracking Tuning Factors
Cc10 0.20 1.50
c11 0.47 2.50
Paraffin Isomerization Tunings Factors
C6 Multi-branch isomerization 1.00 0.09
C7 Multi-branch isomerization 1.00 0.1
C6 Single-branch isomerization 0.10 0.10
C7 Single-branch isomerization 0.50 0.01
Ring Expansion Tuning Factors
Cé6 3.87 9.00
C7 1.40 8.50
Cs8 3.00 3.00
General Coke Activities
General Coke Activity for All
E— 39.00 50.00
Reactor 2 Coke Activity 0.66 0.66
Reactor 3 Coke Activity 1.00 1.00
Reactor 4 Coke Activity 1.55 2.60

Tabla 15. Factores de calibracién empleados en la simulacion
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En esta seccion de los factores de calibracion, también se cambiaron los factores de
deposicion de coque, ya que como mencionabamos anteriormente no debe de pasar

del 7 % como se ve en la figura 55.

Catalyst Circulation Rate [kg/h] 1451
Rx 1 Coke on Cat [wt%] 148
Rx 2 Coke on Cat [wt%] 220
Rx 3 Coke on Cat [wi%] 4.24
O [mecoeoncainn ( 687)
Rx 1 Coke Laydown Rate [kg/h] 2145
Rx 2 Coke Laydown Rate [kg/h] 10.52
Rx 3 Coke Laydown Rate [kg/h] 29.60
Rx 4 Coke Laydown Rate [kg/h] 3808 |
Reactor 1 Percent Pinning (%] T 18316 |
Reactor 2 Percent Pinning [%] 165.20
Reactor 3 Percent Pinning [%] 14468
_Rq_eav_:tor 4 p?rl.jf.'ﬂt Pir_\_ning_[?&] '.'23.53. |
Catalyst Circulation Rate [kg/h] 965.0
Rx 1 Coke on Cat [wt%] 1.06
Rx 2 Coke on Cat [wt%] 178
Rx 3 Coke on Cat [wt%)] 372
Rx 4 Coke on Cat [wi%] b.75
Rx 1 Coke Laydown Rate [kg/h] 10.23
Rx 2 Coke Laydown Rate [kg/h] 6934
Rx 3 Coke Laydown Rate [kg/h] 1871
Rx 4 Coke Laydown Rate [kg/h] 29.25
Reactor 1 Percent Pinning [%] 180,35
Reactor 2 Percent Pinning [%] 159,03
Reactor 3 Percent Pinning [%] 138,16
Reactor 4 Percent Pinning [%] 118.00

Figura 55. Deposicion de coque en ambos casos de estudio.

Para poder hacer un comparativo con los resultados obtenidos y los resultados de
la base de disefio, procedemos a extraer la informacién del simulador, como se

muestran en las figuras 56, 57, 58 y 59.




Cesign | Reactor Section | Stabilizer Tower | Results |

Results

Summary

Feed Blend
Product Yields
Product Properties
Reactors

Heaters
Recontactor
Product Streams

[warT [c] 5100 |
Yields/RON Recycle H2

C5+ Yield, wt [3] 88.25 Recycle H2 Rate [STD_m3/h] 1.2282+005
C5+ Yield, vol [3] 80.82 Recycle H2 Purity 0.8706
C5+ RON 104.0 H2/HC Ratio 3.400
Ch+ \"!eld, wi [32] 85.80 Hydrogan Vield

Ch+ Yield, vol [3] 7796

C6+ RON 105.8 H2 Yield, Wt [5] 3.27
Reformate Production [barrel/day  2.5692+004 Net H2 Rate, MMSCFD 3085
Reformate RON 104.1 HZ Production, SCM/CUM 3057

HZ2 Purity, mole fraction 0.9355
Aromatics Yields
Wit Vol
[%] [%]

Benzene 436 3.68

Toluene 11.93 10.24

Ethyl-Benzene 331 2,84

Para-xylene 262 2.26

Ortho-xylene 457 3.86

Meta-xylene 747 543

Total Xylenes 1465 12.56

Total Aromatics 6871 59.12

Figura 56. Resultados del Caso A con area de re contacto integrada y alimentacion por componentes.

Design | Reactor Section | Stabilizer Tower | Resuits |

Figura 57. Resultados del Caso Pobre con area de re contacto integrada y alimentacién por componentes.

Results [warT [c] 5210 |
Summary
Feed Blend Yields/RON Recycle H2
Product Yields
Product Properties| | C5+ Yield, wt [3] 83.80 Recycle H2 Rate [STD_m3/h] 1.348e+005
Reactors C5+ Yield, vol [3] 76.33 Recycle H2 Purity 0.8037
Heaters C5+ RON 106.5 H2/HC Ratio 3400
Recontactor C6+ Yield, wt [3] 76.90 .
Product Streams | | 06 vield, vol [%] 68.42 Fydrogen Yield
Co+ RON 1095 H2 Yield, Wt [3] 3.02
Reformate Production [barrel/day  2.520e+004 Net H2 Rate, MMSCFD 4830
Reformate ROM 106.3 H2 Production, SCM/CUM 2923
H2 Purity, mole fraction 0.8959
Aromatics Yields
Wit Vol
[%e] %]
Benzene 4.59 3.84
Toluene 1445 12.28
Ethyl-Benzene 293 249
Para-xylene 2.30 1.97
Ortho-xylene 4.03 3.37
Meta-xylene 6.54 5.58
Total Xylenes 1287 10.92
Total Aromatics 64.84 55.21
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Figura 58. Resultados del Caso A sin area de re contacto integrada y alimentacién por componentes.

Design I Reactor Section I Stabilizer Tower | Results |

Results

Summary
Feed Bland
Product Yields
Product Properties
Reactors
Heaters

Product Streams

Figura 59. Resultados del Caso Pobre sin area de re contacto integrada y alimentaciéon por componentes.

Results [warT [c] 519.0 |
Summary
Feed Blend Yields/RON Recycle H2
Product Yields
Product Properties| | C9+ Yield, wi [%] 86.74 Recycle HZ Rate [STD_m3/h] 1.2702+005
Reactors C5+ Yield, vol [3] 80.08 Recycle HZ Purity 0.2414
Heaters C5+ ROM 107.6 H2/HC Ratio 3.400
Product Streams | | C6+ Yield, wt [%] 83.07 ]
Ce+ Yield, vol [3] 75792 Hydrogen Yield
C6+ RON 1100 H2 Yield, Wt [%] 3.02
Reformate Production [barrel/day  2.202e=004 Met H2 Rate, MMSCFD 5240
Refarmate ROM 1101 H2 Production, SCM/CUM 3149
H2 Purity, mole fraction 0.8414
Aromatics Yields
Wit Vol
[2] [%]
Benzene 1.60 136
Toluene 12.62 10.82
Ethyl-Benzene 3.07 2863
Para-xylene 341 285
Ortho-xylene 435 3.58
Meta-wylens 7.24 6.23
Total Xylenes 15.01 12.86
Total Aromatics 66.78 57.45

[warT [ 5100 |
Yields/RON Recycle H2

C5+ Yield, wi [3] 73.68 Recycle H2 Rate [STD_m3/h] 1.5340e=005
C5+ Yield, vol [%:] 65.91 Recycle HZ Purity 0.7029
C5+ ROM 103.9 H2/HC Ratio 2400
Co+ Y!eld, wi [%5] T2.84 Hydrogen Yield

CE+ Yield, vol [3:] 65.07

6+ RON 105.2 H2 Yield, Wit [35] 2.50
Reformate Production [barrel/day 1.942==00 Net H2 Rate, MMSCFD 5L40
Reformate RON 105.1 HZ2 Production, SCM/CUM 3007

H2 Purity, mole fraction 0.7029
Aromatics Yields
Wt Vol
%] [3e]

Benzene 6.18 517

Toluene 15.58 13.23

Ethyl-Benzene 340 289

Para-xylene 2.66 227

Ortho-xylene 511 4.28

Meta-xylene 7.79 5.54

Total Xylenes 15.56 1319

Total Aromatics 59.35 50.41
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A continuacion en la tabla 16 se muestran las especificaciones principales de
nuestras corrientes de salida. Para comparar con los datos de la base de disefio, se
usaron los resultados de la simulacion con la zona de recontacto incluida y con la

simulacién completa de la zona de recontacto y los factores de calibracion.

“C”(conrec.)

Caso A Caso Pobre
“S” (sin rec. Y FC)
Simulacion Simulacion
Real % Error Real % Error
c [/ S c / S
RONC 102 104 110 1.96 7.8 102 106 105 3.92 2.94
C5+ (% vol.) 80 80.20 80.08 0.25 0.1 78 76.33 65.91 2.14 15.5
C5+ (% wt.) 88 88.25 86.74 0.25 1.43 87 83.80 73.68 3.61 15.3
H, pureza (%) 90 93.55 84.14 3.94 6.51 88 89.59 70.29 1.8 20.1
% mol
<1 9.6E-7 0.0001 - - <1 0.017 3.7E-7 - -
reformado(C4-)
% mol LPG (C5+) <1 0.009 0.004 - - <1 0.0001 0.011 - -
Aromaticos en
Reformado 60 59.12 57.45 1.46 4.25 60 55.21 50.41 7.9 15.9

(% vol.)

Produccion de
Reformado 30,000
(Barril/dia)

25694 | 22022 | 443 | o265 25299 | 19426 | 15g | 350

30,000

Tabla 16. Tabla de resultados de los diferentes casos de estudio.

En la tabla 16 podemos observar a primera instancia que los valores de error son
menores en el caso de la simulacion con zona de recontacto integrada del simulador,
el octanaje en los dos casos de estudio llega al deseado e incluso se pasa un poco,
en todos los casos, las especificaciones se encuentran dentro de un rango del 10 %
de error contra el valor esperado. En el caso de la simulacién completa y cambiando
nuestros factores de calibracién, los resultados son aceptables. La pureza del

hidrogeno en el caso A y el caso pobre no cumple con la especificacion de disefio,



ya que con los parametros de la torre des butanizadora y el arreglo de los factores
de calibracion en la cinética de la reformadora, esta separando mas compuestos
ligeros hacia la corriente de vapor de la torre estabilizadora y por ende al momento

de condensar y separar esta corriente, la pureza del hidrégenos se ve afectada.

Los valores de % mol reformado (C4-) y % mol LPG (C5+), se cumplen para todos
los casos, ya que todos tienen una concentracion menor al 1 % de estos compuestos

en las diferentes corrientes.

Para el caso del % aromaticos en la simulacion con zona de recontacto integrada, el
valor esta un poco por debajo del esperado, y en la simulacion completa también
estan dentro del rango permitido que es de 45 % a 60 %, ambos casos dentro de los
limites establecidos. El porcentaje de aromaticos en el reformado es uno de los
puntos que se debe de cuidar, ya que estos producen compuestos cancerigenos,
pero también no podemos tener menos de lo indicado, ya que estos compuestos son

los que en su mayoria aportan al numero de octanaje en el reformado.



10. Conclusiones

Se simulé con éxito la planta Reformadora de Naftas CCR de la Refineria “General
Lazaro Cardenas” en el simulador HYSYS V8.8, se puede concluir que la simulacién
de esta planta es consistente con el libro de disefo, ya que satisface las condiciones

de operacion y las especificaciones dadas por el libro de diseno.

Nuestra mejor opcion para poder simular la panta resulto ser la simulacion que tiene
la zona de recontacto integrada, ya que los resultados finales dieron mas acercados

a los resultados de la planta.

También nos pudimos dar cuenta que las variables de proceso como son la
temperatura, la presion, la velocidad espacial y la relacion de HC/Hz son cruciales
para que los resultados sean los esperados ya que las cuatro variables estan

relacionadas entre si.

De igual manera con el trabajo anterior, se puede concluir que es preferible tener
una nafta pesada, es decir, con compuestos con mayor nimero de carbonos ya que
con el disefio con la que se hizo la simulacion cumple mejor las especificaciones
dadas, aunque tengamos que controlar mas la deposicidon del coque en los
catalizadores, sin embargo ya que con el tiempo la calidad del petréleo que se extrae
en México va decayendo, probablemente en algun momento se tendra el caso de
trabajar como se simuld en el caso pobre. Si esto llegase a suceder podemos tener
la seguridad que nuestra planta tiene la capacidad para trabajar con esta clase de

nafta.

El trabajo presentado es un claro ejemplo de la utilizacién del simulador ASPEN
HYSYS V8.8 como una herramienta para el analisis de diferentes procesos, permite
realizar calculos con mayor rapidez y simular condiciones de proceso (presiones,

temperaturas, concentraciones etc.) que en la vida real y para un proceso de esta



magnitud representarian costos inmensos. Muchos pasajes de este trabajo pueden

ser utilizados como guia para el uso de ASPEN HYSYS.

Resulta muy importante seguir realizando estudios acerca de la forma del
aprovechamiento del petrdleo en cualquiera de sus modalidades ya que este
hidrocarburo se ha vuelto desde hace ya muchos afios la fuente de energia principal
para el ser humano, y como parte integral de un proyecto de refinado que incluya el
reformado catalitico se puede analizar este trabajo que contiene los principios
basicos de la modelacion de dicho proceso y se puede verificar en una simulacion
por computadora la forma en que intervienen las variables directamente sobre la

formacion de productos.
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