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Resumen:

En el presente trabajo se desarrolla un modelo de simulacion para el
esquema propuesto (DIP+DP) de isomerizacion de nafta ligera para la
refineria “Camilo Cienfuegos”, a partir de los pasos de la estrategia general de
la simulacién. Las variables que se seleccionan para la validacion del modelo,
muestran errores relativos inferiores al 5 % con respecto a las condiciones de
disefio.A partir del estudio de la operacion del proceso se identifica que el
enfriador por aire (A-501) puede presentar problemas cuando se trabaje en el
ciclo final del reactor. Bajo estas condiciones sera necesario modificar su
configuracion a 3 ventiladores para mantener la temperatura requerida en la
corriente de salida del mismo, o aumentar la temperatura de la corriente de
salida a 105 °C.Se realiza el analisis de sensibilidad del modelo para verificar
Su respuesta ante cambios en la alimentacion a la seccion tanto de nafta
ligera como de la corriente hidrogenada. Donde se obtiene que al aumentar el
flujo de la fraccion HK-70 aumenta el flujo de la corriente de isomerizado
estable. Mientras que al incrementar la alimentacion de hidrégeno, el flujo

obtenido por el fondo de la torre estabilizadora disminuye.



Abstract:

In the present work is developed a simulation model for the diagram proposed
(DIP+DP) of the light naphtha isomerization in Camilo Cienfuegos refinery,
departing from the datums of the general strategy of simulation. The variables
that are selected to the validation model, achieve relative errors inferior to 5 %
in the design conditions. By means of the study of the process operation its
identify that the air cooler when its working in the reactor final cycle could
present problems. Taking into account these conditions it's necessary to
modificate its configuration with 3 fans to keep the required temperature in the
exit stream, or increase the temperature of the exit stream to 105 °C. Its carry
out an analysis of the model sensibility to verify the response facing the
changes in the feed section of the light naphtha, or hydrogenated stream.
Resulting to the increasing of the stream fraction HK-70, increase the stream
of stable isomerizato. As long as the increasing of the hydrogen, the stream

obtained to the bottoms of the stabilizer column, decrease.
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Introduccion

Las plantas industriales para refinacion de crudo incluyen unidades donde
ocurren procesos de separacion fisica (destilaciéon atmosférica y de vacio) y
unidades de conversion (que pueden ser térmicas o cataliticas) cuya principal
funcién es valorizar las corrientes ahi tratadas. Los procesos de conversion
modifican la estructura molecular de los hidrocarburos que constituyen una
determinada alimentacion, provocando un cambio sustancial en su
composicién, lo cual influye en las caracteristicas y propiedades de los
productos finales, como: peso molecular, puntos de ebullicion, numero de
octano, entre otras. La modelacién de las distintas unidades de una planta de
refinacion es desafiante y en extremo complicada, por la naturaleza misma del
petréleo y sus derivados (mezclas de cientos de compuestos quimicos), el
sinnimero de fendmenos tanto fisicos como quimicos que experimentan y el
gran numero de variables operativas que imperan en las distintas fases de
refinacion.

En muchos procesos, moléculas grandes son craqueadas hacia moléculas de
menor tamafio o sufren un reacomodo o reestructuracion, a través de
multiples reacciones quimicas que se dan bajo complejos mecanismos de
reaccion, lo cual permite obtener una composiciéon en los productos, de modo
gue cumplan con especificaciones impuestas por el mercado, normativas
gubernamentales y también las de caracter medio ambiental.

En los ultimos afios, la demanda de combustibles ha tenido un ascenso
considerable, y a su vez con la mejor calidad posible, con menor carga
contaminante y menor riesgo para el medio ambiente (por las regulaciones
asociadas al contenido de benceno, el cual es perjudicial para la salud, y en
general de aromaticos en las gasolinas de uso comercial). Estas nuevas
exigencias han influido en las refinerias y estas han decidido mejorar las
etapas que proporcionen esta calidad al producto, un ejemplo lo constituye la
isomerizacion de naftas ligeras.

La fraccion de nafta virgen ligera formada basicamente por los hidrocarburos
de cinco y seis atomos de carbono posee un bajo octanaje (en el orden de las

70 unidades) debido a la poca proporcién de hidrocarburos ramificados. La



isomerizacion de este corte hace posible su transformacion en un producto
valioso con octanaje que va desde 84 hasta 92 RON (Numero de Octano
Investigativo), siendo un componente perfecto para la mezcla de gasolina. La
inclusion de un isomerizador en el esquema de una refineria permite elevar el
octanaje en la gasolina entre 1 % y 3 %, ademas de hacer posible el ajuste
del corte de alimentacion al reformador para reducir el contenido de benceno,
incorporandolos a la materia prima del isomerizador.

En la actualidad se estima que internacionalmente la proporcion de
isomerizado en el pool de gasolina es 1:1 respecto a la nafta reformada
reduciendo asi el contenido de aromaticos totales en la gasolina cuya
presencia esta regulada en el orden del 35 %. Son numerosas las referencias
acerca de la conversion de reformadores semiregenerativos tradicionales en
isomerizadores por la similitud de muchos de sus componentes.

En estos tiempos el pool de gasolina terminada que se prepara asume como
componente la corriente de nafta ligera procedente de la planta de finales
ligeros y en muchas ocasiones excedentes de nafta pesada, creados por
situaciones operacionales o por altos rendimientos de la misma en la materia
prima que no pueden o no resultan ser asumidos por la planta de reformacion
catalitica, teniendo ambos bajos valores en el parametro RON (numero de
octano investigativo), marcador de calidad que incide directamente en su valor
comercial. Al no tener otro destino para ambos componentes ni contar con
una logistica que permita comercializarlo y teniendo en cuenta que contamos
con una planta de isomerizacion montada sin operar se considera que se
pueda subir este indicador en la corriente de la nafta ligera y con ello el valor
comercial del producto y a su vez el margen de refino de la Empresa.

Por estas razones se hace de vital importancia la puesta en marcha de la
unidad isomerizadora de pentanos y hexanos.

En estudios realizados en la refineria (Molina, 2014)se propusocual seria el
esquema mas apropiado de isomerizacion para la planta (seccidon 500) que se
encuentra ubicada en la refineria Camilo Cienfuegos de la provincia de
Cienfuegos.

En dicha investigacion se recomiendael desarrollo de un modelo de
simulaciénque permitaevaluar las operaciones que incluye el proceso en su

totalidad.



Problema:

No se cuenta con una herramienta que permita la evaluacién del proceso de
isomerizacién de la nafta ligera que pueda ser utilizada para el control
operacional y la toma de decisiones en la seccion 500 de la Refineria Camilo

Cienfuegos.

Hipdtesis:
Si se desarrolla un modelo simulado del esquema propuesto para la
isomerizacion de las naftas ligeras en la seccidén 500, se podré realizar una

evaluacion de la operacion, asi como su control operacional.

Obijetivo General:

Obtener un modelo de simulacion delesquema propuesto para la

isomerizacion de las naftas ligeras en la seccion 500.

Para cumplir con el objetivo anterior se plantean los siguientes objetivos

especificos:

1.  Seleccionar una herramienta informatica adecuada para desarrollar el

modelo de simulacién.

2. Seleccionar la termodindmica que represente adecuadamente el

sistema estudiado.

3. Desarrollar el modelo de simulacién utilizando la herramienta

informatica, termodindmica y pardmetros de evaluacién seleccionados.

4. Validar el modelo de simulacién usando como base un caso de

estudio y parametros de disefio.

5. Estudiar elementos de la operacion del proceso a través del modelo

de simulacion.



Capitulo 1: Analisis Bibliografico

1.1Proceso de refinacion

El petréleo crudo o no refinado tiene poco uso o valor de uso en la industria
actual por lo que es necesario transformarlo en productos de mayor valor
agregado.El valor del petréleo se relaciona directamente con el rendimiento
de los productos que de él se obtienen y esta sujeto al valor que se le da en el
mercado a estos productos. El principal objetivo econémico de la refinacion
consiste en maximizar el valor agregado en la conversion del petréleo crudo
en productos terminados. (Sauvanaud, 2004)

Una refineria moderna debe contar con infraestructura suficiente para
mantener la continuidad de su operacion, es decir, tener flexibilidad para

realizar mantenimientos, sin la interrupcion total de la produccion.

PEMEX (2013) y FING (2013) reconocen las plantas principales con las que

debe contaruna refineria,ademas definen sus funciones siendo:

-Destilacion combinada primaria y a vacio. La funcién de estos procesos es
descomponer o separar el petréleo crudo en sus diferentes componentes por

medio de destilacion atmosférica y al vacio.

-Coquizacion retardada. La funcién de esta planta es procesar el residuo de
vacio para obtener productos de mayor valor agregado como gas, gasolina y

gasoleos.

-Hidrodesulfuracion de gasolina. La funcion de este proceso es eliminar de la

gasolina el contenido de productos indeseables como azufre y nitrégeno.

-Hidrodesulfuracion de nafta catalitica. La funcion de este proceso es
disminuir el contenido de azufre por debajo de 15 partes por millén de la

gasolina catalitica producto.



-Hidrodesulfuracion de gasoleos de coquizacion y de vacio. La funcion
principal de este proceso es disminuir el contenido de azufre en el diesel y en

el gasdleo producto.

-Desintegracion catalitica. La funcion principal de este proceso es la obtencién

de gasolina catalitica de alto octano mediante el craqueo catalitico.

-Reformacién de naftas. La funcion principal de este proceso es la obtencién

de gasolina reformada de alto octano.

-Isomerizacion de pentanos y hexanos. La funcién principal de este proceso

es incrementar el indice de octano de la gasolina de carga.

-lsomerizacion de butanos. La funcion principal de este proceso es la

obtencion de isobutano.

-Alquilacion. La funcion principal de este proceso es la obtencion de gasolina

(alquilado) de alto octano.

-Hidrégeno. La funcion de este proceso es la obtencion de hidrégeno de alta

pureza.

-Azufre. La funcién principal de este proceso es la recuperacion del azufre de

los gases acidos.

-Hidrocracking. La funcion principal de este proceso es convertir el diesel a

gasolina.

1.1.2 Subproductos del crudo

Las refinerias son grandes plantas de produccion de gran densidad de capital,
con sistemas de procesamiento extremadamente complejos. En ellas se
convierte el petroleo crudo y otros flujos de entrada en docenas de
(sub)productos refinados.

El grupo Alfonso Gallardo (2007) reconoce que los principales subproductos
son:

-Gas licuado de petréleo (GLP)



-Gasolina

-Combustible pesado

-Queroseno (para iluminacién y calefaccion)

-Combustible diesel

-Materias primas de petroquimicos

-Aceites lubricantes y ceras

-Gasodleo de calefaccion

-Aceite combustible (para generacion de energia eléctrica, combustible
marino, calefaccion industrial y urbana)

-Asfalto (para pavimentacion y techado)

Romero, 2011 refiere en su articulo que entre los subproductos derivados del
crudo, los combustibles para transporte son los de mayor valor, mientras que
los aceites combustibles y el asfalto son los de menor valor.

Muchos productos refinados, como la gasolina, se producen en diferentes
grados, para cumplir con diferentes especificaciones y estandares (por

ejemplo, indices de octano o contenido de azufre).

1.1.3Componentes quimicos del petréleo crudo

En las refinerias del mundo, se procesan, en mayor o menor volumen, cientos
de tipos diferentesde crudos (identificados generalmente por su origen
geogréfico). (Santo y Vilar, 2012)

Cada tipo de crudo es uUnico y es una mezcla compleja de miles de
componentes. La mayoria de loscomponentes presentes en el petréleo crudo
son hidrocarburos, componentes organicoscompuestos por atomos de
hidrogeno y carbono. Asimismo, se pueden encontrar no solo carbonoe
hidrogeno, sino también pequefias (pero importantes) cantidades de otros
elementos,en particular azufre, nitrdgeno y ciertos metales (por ejemplo,
niquel y vanadio).(AIP, 2010)

Las propiedades fisicas y quimicas de cualquier tipo de hidrocarburo o
molécula dependen no sélode la cantidad de atomos de carbono en la
molécula, sino también de la naturaleza de los enlacesquimicos entre ellos.

Los atomos de carbono se unen féacilmente entre si (y con hidrogeno y
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heteroatomos) en diferentes formas (enlaces simples, dobles vy triples) para
formar diferentesclases de hidrocarburos.Lasparafinas, los aromaticosy los
naftenosson componentes naturales del petréleo crudo, y también se
producen mediante varias operaciones de refinacion. Normalmente las
olefinasno estan presentes en el petrdleo crudo. Se producen en
determinadas operaciones de refinacion destinadas principalmente a la
produccion de gasolina. Los componentes aromaticos tienen mayor
proporcion de carbono-hidrogeno (C/H) que los naftenos, los cuales, a su vez,
tienen mayor proporcién de C/H que las parafinas.(Ronald y Colwell, 2009)
Cuanto mas pesado (mas denso) es el crudo, mas alta es su proporcién de
C/Hpor lo que se hacen mas intenso y costoso los procesos quimicos de su
refinacion para producir determinados volimenes de gasolina y combustibles
destilados. (MathPro, 2011)

La composicion quimica del petréleo crudo y su division en fracciones de
distintos puntos de ebullicién se incluyen en los requisitos de inversion de la
refineria y la energia que estos utilizan, son los dos aspectos mas importantes
del costo total de la refinacion. (OSHA, 2012)

Las proporciones de los diferentes tipos de hidrocarburos, su distribucion de
la cantidad de carbono y la concentracion de los distintos elementos en un
tipo de crudo, determinan el rendimiento y la calidad de los productos
refinados que se pueden producir en la refineria a partir de dicho crudo. Los
diferentes tipos de crudo requieren distintas refinerias y operaciones para
maximizar el valor de la gama de productos que producen. (Lozowy, 2014)
Las refinerias producen docenas de productos refinados (que varian desde
los muy livianos, como el gas licuado (GLP), a los muy pesados, como el
aceite combustible residual. Esto sucede no sélo por la demanda comercial de
los diferentes productos, sino también por el hecho de que las propiedades
del petroleo crudo y las capacidades de las refinerias imponen restricciones a
los volumenes de cualquier producto que se pueda elaborar en una refineria.
Las refinerias pueden cambiar sus operaciones de refinacién para responder
a los constantes cambios en el petrdleo crudo y los mercados de productos.
Pero solo dentro de los limites fisicos que se determinan por las
caracteristicas de funcionamiento de sus refinerias y las propiedades de los

petréleos crudos que procesan. (Wiley, 2007)



1.1.4Clasificacién de las refinerias segun su configuracion y complejidad

Las caracteristicas de configuracién y operacién de cada refineria son unicas.
Estan determinadas principalmente por la ubicacion de la refineria, su disefio,
el tipo de crudo preferido para refinacion, los requisitos del mercado para los
productos refinados y las especificaciones de calidad (por ejemplo, contenido
de azufre) para los productos refinados.

El término configuraciéndenota el conjunto especifico de unidades de
procesos de refinacion de una refineria determinada, la capacidad de
produccion, sus caracteristicas técnicas destacadas y los patrones de flujo
gue conectan estas unidades.Si bien no existen dos refinerias con
configuraciones idénticas, éstas se pueden clasificar en grupos con
caracteristicas similares, que se definen segun su complejidad. (Castro y
Grossman, 2014)

Passos (2011) plantea que a mayor complejidad de una refineria, mayor es la
intensidad de las inversiones de capital de la refineria y su capacidad de
agregar valor al petréleo crudo mediante:

e La conversion de mas fracciones de crudo pesado en productos
livianos y de alto valor.

e La elaboracion de productos livianos conforme las especificaciones de
calidad mas estrictas (por ejemplo, combustibles con contenido ultra
bajo de azufre).

Segun MathPro (2011) las refinerias pueden clasificarse:

a) Con unidades de destilacién atmosférica:

Realizan la destilaciondelcrudoy ciertas operacionesdeapoyoesenciales.

No tienen capacidad de modificar el patron derendimiento natural de los

petréleos crudos que procesan. Solo realizan el fraccionamiento delcrudo

en gas liviano y combustible de refineria, nafta (punto de ebullicion de la
gasolina),destilados (queroseno, combustible pesado, diesel y combustible

de calefaccién) y el aceitecombustible residual o pesado.



b) Con esquema de hydroskimming:

No sdlo incluyen la destilacién del crudo y losservicios de apoyo, sino
también el reformado catalitico, diferentes unidades de hidrotratamientoy
mezcla de productos. Estos procesos permiten convertir la nafta en
gasolina y controlarel contenido de azufre de los productos refinados.

c) De conversion (o craqueo):

Incluyen no sélo todos los procesos presentes en el esquema
dehydroskimming, sino también, el craqueocatalitico. Estos dos procesos
de conversiéon transforman las fracciones de petrdleo crudo pesado
(principalmente gasoleo), las cuales tienen altos rendimientos naturales en
la mayoria de los petréleos crudos, en flujos de refinacién liviana que se
afladen a la gasolina, combustible pesado, diésel y materias primas de
petroquimicos.

d) De conversion profunda(o coquizacion):

Son, segun lo indica su nombre, una clase especial de refinerias de
conversion. Estas incluyen no solo el craqueo catalitico para convertir las

fracciones de gasoéleo, sino también la coquizacion.

1.1.5 Métodos de mejoramiento de octanaje

Los “combustibles” derivados del petréleo tienen propiedades que les son
caracteristicas. Una de éstas es el octanaje: porcentaje de isooctano en la
mezcla de hidrocarburos que constituyen la gasolina y es una referencia de la
fuerza con la que arde la gasolina y cuantas detonaciones produce en el
motor. La escala de octanaje le confiere el valor de 100 al isooctano puro y el
valor de cero al heptano, debido a que los hidrocarburos ramificados
producen mejor detonacion que los de cadena lineal. Los principales métodos
para mejorar este patron segun lo plantea Urpi (2000) son:

Reformacion catalitica

La reformacion catalitica es un proceso quimico utilizado en la refinacion del
petréleo. Es fundamental en la produccion de gasolina. Su objetivo es
aumentar el numero de octano de la nafta pesada obtenida de la destilacién
atmosférica del crudo. Se consigue mediante la transformacién de

hidrocarburos parafinicos y nafténicos en iso-parafinicos y aromaticos. Estas
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reacciones producen también hidrégeno, un subproducto valioso que se
aprovecha en otros procesos de refinacion. Para ello, se utilizan altas
temperaturas, presiones moderadas y catalizadores sélidos de platino y otros
metales nobles soportados sobre alimina. (Montes de Oca, 2013)
Alquilacion

La alquilacién es un proceso que permite obtener componentes de gasolina a
partir de hidrocarburos insaturados en propano y butano. Consiste, en la
adicion de iso-butano a compuestos: olefinicos, butenos (especialmente n-
buteno), propileno y también amilenos (Urpi, 2000).

Isomerizacién

La isomerizacion pertenece a los procesos cataliticos selectivos, ya que
reorganiza las moléculas de hidrocarburo, pero solo convierte las cadenas
rectas de los hidrocarburos parafinicos normales en una cadena ramificada
(iso-parafinas). Por destilacion se separa la corriente de nafta en dos cortes,
ligero y pesado; el ligero que corresponde a moléculas de cinco y seis atomos
de carbono se alimenta al proceso de isomerizacion, mientras que el pesado,
con moléculas de siete a once atomos de carbono, es la carga al proceso de

reformacion antes descrito.(Mesa, 2001)

1.2 Caracteristicas del proceso de isomerizacion

Se entiende por isomerizacion a la transformacion de la estructura molecular
en otra (isbmero) cuyos atomos componentes son los mismos pero
dispuestos en una estructura geométrica distinta. Como los isémeros pueden
tener diferentes propiedades tanto fisicas como quimicas, la transformacion
ofrece la posibilidad de una mejora en las caracteristicas del producto.
(AIP,2010)

Este proceso convierte el n-butano, n-pentano y n-hexano en sus respectivos
isomeros ramificados. Los dos procesos de isomerizacion claramente
diferenciados son: isomerizacion de butano que produce materia prima para la
alquilacion y la isomerizacién del pentano-hexano que incrementa el valor
agregado a las corrientes de naftas livianas de toppingy obteniendo una nafta
isomerizada de mayor octanaje que se utiliza para elevar el indice de octano.
(Rice y Lynn, 2010)
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Algunos de los componentes parafinicos normales de cadena recta de la nafta
ligera de destilacion directa, tienen un bajo indice de octano, tales
componentes se convierten en isomeros de cadena ramificada y alto octanaje
reorganizando los enlaces entre atomos, sin cambiar el nimero o la clase de
atomos. (Kraus,2011).

Las reacciones de isomerizacion del n-pentano y n-hexano estan limitadas
termodinAmicamente y en consecuencia, la conversion es mayor a
temperaturas bajas. Estas tienen la caracteristica de ser muy rapidas, tanto
gue, las concentraciones reales son cercanas a las del equilibrio (Urpi, 2000).
Actualmente se focaliza la isomerizacién de fracciones de pentano y hexano
como componentes de naftas, a fin de evitar el uso de aditivos en base a
plomo. (Montesde Oca, 2013).

La nafta ligera de destilacién directa tiene un indice de octano entre 65-70,
dependiendo del tipo de crudo y corte de destilacién. Los valores de octano
de los componentes normal parafinicos son inferiores que los de los
productos ramificados.(OSHA, 1991)

La isomerizacion puede ser simple: configuracién de un paso (once-through) o
con reciclo de la fraccion no transformada después de hacer una separacion
delos componentes deseados, bien por destilacion o por adsorcion en
tamicesmoleculares.(Chica,1999)

Los procesos de isomerizacion presentan gran flexibilidad en la composicion
dela carga, es decir, se puede variar la configuracion de la carga una
vezconstruida la unidad. No se precisan en general tratamientos especificos
para la carga a laisomerizacion salvo desulfuracion y secado, dependiendo
del tipo de catalizadora emplear, ni se requiere un pre-fraccionamiento estricto
para la eliminacion decomponentes de 6 atomos de carbono ciclicos o 7
atomos de carbono, salvo en presencia de cantidades grandes de benceno,
ciclohexanos e hidrocarburos con mas de 7 atomos de carbono. (Amanqui y
Aguilar, 2011)

Como un beneficio adicional del proceso, la isomerizacion elabora un
producto que practicamente no contiene azufre ni benceno. Por ende, algunas
refinerias han agregado recientemente la capacidad de isomerizacion, como
un medio para cumplir los estrictos estandares de benceno en su produccién

de gasolina. (Montes de Oca, 2013)
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1.3 Caracteristicas de las reacciones de isomerizacién

Las reacciones de isomerizacion son tan répidas que las concentraciones
reales son cercanas a las del equilibrio; por lo que la de las n-
parafinasocurren con pequefios efectos calorificos. Altas relaciones
hidrogeno/hidrocarburo reducen la presion parcial de los hidrocarburos, por lo
gue favorecen asi la formacion de isOmeros. Este proceso para las n-
parafinas no consume o produce hidrégeno. (Montes de Oca,2013;Benitez,
2004).

Las reacciones de isomerizacién Unicamente cambian la disposicion de los
atomos en la molécula, por tanto se mantiene, su peso molecular.La
alimentacion tipica a las plantas de isomerizacion son corrientes ricas en
naftas ligeras. Estas reacciones ocurren en presencia de catalizador y en
atmosfera de hidroégeno, aunque el consumo neto de este componente es

muy bajo (Grupo Alfonso-Gallardo, 2007)

La isomerizacion de las olefinas por saturaciébn y aromatizacion es
responsable del alto nUumero de octano. La mayor velocidad de las reacciones
de transferencia de hidrogeno en las olefinas de cadena ramificada, da lugar a
gue las razones iso-parafinas a parafinas normales sean mayores que las
razones de equilibrio de las olefinas originales. Ademas, los naftenos actian
como dadores de hidrégeno en las reacciones de transferencia con olefinas

para dar lugar a isoparafinas y aromaticos. (Mackler, 2012)

Kraus (2011) plantea que en un proceso normal de isomerizacion de
pentano/hexano, la carga seca y desulfurada se mezcla con una pequeia
cantidad de cloruro organico e hidrégeno reciclado, y se calienta a la
temperatura del reactor. A continuacion se hace pasar sobre un catalizador
metalico soportado (de contacto) en el primer reactor, donde se hidrogenan el
benceno y las olefinas. Seguidamente, el material pasa al reactor de
isomerizacién, donde las parafinas se isomerizan cataliticamente en
isoparafinas, se enfrian y pasan a un separador. El gas y el hidrégeno del

separador, con hidrégeno de reposicion, se reciclan. El liquido se neutraliza
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con materiales alcalinos y se envia a una columna rectificadora, donde el

cloruro de hidrégeno se recupera y recicla.

1.4Secciones de la unidad de isomerizacién

Segun Hernandez (2011), la unidad de isomerizacion debe contar con dos
secciones: la de hidrotratamiento de naftas (Anexol), y la de reacciéon de

isomerizacion (Anexo 2). Rice y Lynn (2010) coinciden con este criterio.

e Hidrotratamiento de naftas (HTN):

Tiene como objetivo la separacién del corte de pentanos y hexanos de la
carga, Yy sSu posterior tratamiento con hidrogeno para eliminar los
contaminantes del catalizador de la seccion de reaccion de isomerizacion
(Penex). La seccion separa en un splitter el corte isomerizable de pentanos y
hexanos de la nafta liviana por la parte superior, y el corte de heptanos y
superiores, no isomerizables por la parte inferior. La corriente de pentanos y
hexanos se pone en contacto con hidrégeno y es llevada a la temperatura
necesaria para que se produzcan las reacciones, a través de un horno de
proceso, antes de ingresar al reactor. En el reactor se producen las
reacciones de hidrotratamiento sobre un catalizador para eliminar los
contaminantes: metales, olefinas y compuestos de azufre y nitrégeno.
(Hernandez, 2011; Rice y Lynn 2010)

Reacciones que ocurren en esta seccion:

Saturacion de olefinas: saturacion de los compuestos olefinicos a parafinas.
El calor liberado por la reaccion de olefinas en el catalizador de Penex afecta

la termodinamica de la reaccion de isomerizacion: (Hernandez, 2011)

HHHH HHHH
HsC-C-C-C=C-CHz*+ Hz —— H:C-C-C-C-C-CHs
H H HHHH

13



Desulfurizacion: eliminacion de los compuestos de azufre que desactivan en
forma temporaria los sitios activos del catalizador de la seccion de reaccion.
(Hernandez, 2011)

HHH HHH H HH
H-CT-C-C-S-C-C-C+2H: —> 2H-g.c-c- H + SH:
HHH HHH HHH

Denitrificacion: eliminacién de los compuestos de nitrégeno que desactivan en
forma permanente los sitios activos del catalizador de Penex. (Hernandez,
2011)

HsC - NH2 + H2 —> CHa + NHs

Eliminacion de oxigenados:eliminacion de los compuestos metalicos que
reaccionan con el sitio &cido del catalizador de Penex desactivandolo en

forma permanente. (Hernandez, 2011)

OH

,C%c ’C%C
C C
I | + H2 —_— I ! + H-20
cC ¢ cC ¢

‘c” ‘c”

Demetalizacion: eliminacidén de los compuestos metalicos que se depositan
sobre los sitios activos del catalizador de Penex desactivandolo en forma
permanente, reaccionando un compuesto metalico con el catalizador (co-
metal). (Hernandez, 2011)

Variables que influyen en la reaccion segun ofrece Hernandez (2011):

Temperatura: Una temperatura de operacion por encima de los 350°C
comienza a producir reacciones de craqueo sobre el catalizador y de

formacion de carbén.
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Presion: Una elevada presion en el reactor alarga la vida del catalizador
debido a que evita la formacion de carbén y favorece la eliminacion de los

contaminantes.

Relacion hidrégeno a hidrocarburo: El hidrégeno mantiene el contacto fisico
entre el hidrocarburo y el catalizador y asegura que las reacciones quimicas

se produzcan en los sitios activos del catalizador.

Velocidad espacial: Una velocidad espacial superior a la de disefio, menor
tiempo de contacto, puede ocasionar que las reacciones no se produzcan
totalmente; mientras que una velocidad espacial inferior a la de disefio, mayor
tiempo de contacto, favorece las reacciones de craqueo y deposicion de

carbon.

e Reaccion de Isomerizacion (PENEX):

Segun los autores Hernandez 2011; Rice y Lynn 2010 esta seccion tiene
como objetivo la isomerizacion de las parafinas lineales de pentanos y
hexanos. La carga de pentanos y hexanos, ya tratada en HTN, pasa a traves
de unos secadores cuya funcion es la de adsorber el agua disuelta, ya que
ésta se comporta como un oxigenado frente al catalizador de Penex. Luego
de pasar por los secadores la corriente se lleva a temperatura de reaccion
mediante un sistema de intercambio con el efluente del mismo. Mientras que
en el primer reactor se favorece la cinética de las reacciones operando a
mayor temperatura, en el segundo se favorece el equilibrio termodindmico de
las mismas mediante su operacidon a menor temperatura. Durante este
periodo, el segundo reactor puede mantenerse en operacion continua,
disminuyendo moderadamente la conversion. Las reacciones de
isomerizacién son exotérmicas, lo cual incrementa la temperatura a través del
reactor. El equilibrio requiere que la temperatura de salida permita la
adecuada actividad del catalizador, por medio de un enfriamiento intermedio
entre los dos reactores. Esto resulta que la mayor parte de la isomerizacion se
lleve a cabo a alta velocidad en el primer reactor y la parte final a temperatura

mas baja para aprovechar el equilibrio mas favorable.
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El catalizador de los reactores de Penex esta compuesto por platino sobre
alimina clorada. El efluente del segundo reactor es enviado a una torre
estabilizadora para despojar los compuestos livianos de la nafta isomerizada.
(PEMEX, 2005)

Segun Hernandez (2011) las reacciones principales de esta seccion son:

Isomerizacién de n-Cs

CHs
ﬁ. I

CH3-CH2-CH2-CH2-CH3 e CH3-CH-CH2-CH3

normal pentano isopentano

Isomerizacion de n-Cs

C||'|3 C||'|3
CHs-CH2-CH2-CH2-CH2-CHs «=—— (H3-CH-CH-CH:

Normal hexano 2,3 Dimetil butano
RON: 31 RON: 105
C|I'|3
CHs-CHz2-CH2-CHz2-CH2-CHs «—————" CHs-CH - CH2-CHs
|
CHs
Normal hexano 2,2 Dimetil butano
RON: 31 RON: 94

PEMEX (2005) coincide con lo planteado anteriormente pero proponeque
junto con las dos secciones de hidrotratamiento y reaccion de isomerizacion
se le afiada la etapa de estabilizacion:

El proposito de la torre estabilizadora es la separacion de hidrégeno disuelto,

cloruro de hidrégeno (HCI) y gases de craqueo que contiene el isbmero.
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Tabla 1.1. Valor octdnico de los compuestos de pentanos/hexanos
(Hernandez, 2011)

Componente RON MON
n-pentano (carga) 62 61
isopentano (isémero obtenido) 93 90
ciclopentano 101 85
n-hexano (carga) 30 25
2,2-dimetil butano (isémero obtenido) | 93 93
2,3-dimetil butano (isémero obtenido) | 104 94
2-metil pentano 73 73
3-metil pentano 74 74
metilciclopentano 95 80
ciclohexano 83 77

En esta tabla se evidencia como la nafta ligera proveniente de la planta de
productos ligeros contiene un bajo valor octanico, y al pasar por el proceso de

isomerizacién aumenta su valor.

Molina (2014) plantea que la isomerizacion de la carga de nafta liviana puede
realizarse mediante la utilizacion de diferentes esquemas, dependiendo de la
composicién de hidrocarburos y el contenido de contaminantes de la
alimentacion. Sin embargo en cada refineria, pueden existir diferencias en las
secciones para realizar la isomerizacion de esta carga.

En la actualidad existen diferentes disefios de operacion, pueden ser
clasificados dentro de dos categorias:

-La isomerizacion en un paso: Procesa alimentacion fresca exclusivamente.
Pueden alcanzarse valores de RON entre 77-80 cuando se utilizan
catalizadores de base zeolita y 82-85 con catalizadores promovidos por
cloruros.

-La isomerizacion con reciclo: Contempla la recirculacion de la fraccion no
transformada después de hacer una separaciébn de los componentes
deseados, bien por destilacion o por adsorcion en tamices moleculares. El

namero de octano obtenible puede alcanzar 92 RON, en funcién de la
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composicion de la alimentacion, configuracion y catalizadores usados. El
rendimiento en isomerizado es de 95-98 % segun el niumero de octano
exigido a la corriente final. Ademas se plantea que pueden existir esquemas
de isomerizacion con una torre deisohexanizadora, con eliminacion del i-
hexano y reciclo, isomerizacion con reciclo de n-pentano, n-hexano y metil
pentanos e isomerizacién con una torre deisopentanizadora con eliminacién
del i-pentano del inyecto y deisohexanizadora eliminacion del i-hexano del

isomerizado.

Seglin Amador y Chavarro (2012) numerosos procesos de la industria
guimica basica y secundaria, y de tratamiento de fracciones de petréleo
emplean reactores con lecho de catalizador, la isomerizacion también forma
parte del uso de los reactores con lecho de catalizador especificamente de
lecho fijo. (Iborra, 2013)

1.6Catalizadores de isomerizacion

El proceso de isomerizacion tradicionalmente se lleva a cabo en reactores con
lecho catalitico fijo.

En los Ultimos afios una parte importante del estudio sobre catalizadores se
ha enfocado en la catalisis heterogénea, reacciones en fase sdlido-gas. La
razon de esto se debe a que los catalizadores en sistemas homogéneos son
dificiles de manejar, son corrosivos, algunos son toxicos, separarlos de la
corriente de los productos implica un elevado costo y normalmente se
requiere de una etapa de proceso adicional. El proceso de isomerizacion
requiere de catalizadores con una acidez adecuada que permitan catalizar
selectivamente la reaccion hacia productos isomerizados. Pese a que
actualmente se utiliza un catalizador sélido acido en base clorada (Pt/Al2Os-
Cl) para la isomerizacion de parafinas ligeras (butano - hexano), se presentan
problemas de desactivacion del catalizador porpérdida de sitios acidos. Lo
gue conlleva a la necesidad de suministrar continuamente compuestos
clorados para mantener su actividad. Esto implica problemas severos de
corrosion en las instalaciones de las refinerias. ElI Pt/H-Mordenita es otro

catalizador de isomerizacion, este no presenta el problema de desactivacion
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por pérdida de sitios acidos, sin embargo, produce una gasolina con menor
namero de octano comparado con el catalizador de alumina clorada. Todo
esto lleva a que diversos grupos de investigacion tanto a nivel industrial como
académico estén interesados en el desarrollo de catalizadores sdlidos acidos
gue representen una solucién a los problemas de desactivacion. (Hernandez,
2013)

Los catalizadores para la isomerizacion de parafinas ligeras que se emplean a
nivel comercial en la actualidad son el Pt/Alimina clorada y Pt/H-mordenita,
sin embargo la desactivacién causada por azufre y agua y los problemas de
corrosion ligados a la presencia del cloro que ocurren con el
catalizadorPt/Alimina hacen mas atractivo el uso de Pt//H-mordenita a pesar
de requerir mayor temperatura de reaccion.(Garcia y col., 2005)

El mecanismo de reaccion que mas se acepta para la isomerizacién requiere
de catalizadores bifuncionales. En el caso de la isomerizacion de n-butano
con catalizadores del tipo Pt/H-mordenita, éste se deshidrogena en una
primera etapa sobre la funcion metdlica del catalizador, la olefina que se
produce se isomeriza sobre los sitios acidos. Finalmente se hidrogena sobre
el sitio metalico para producir la isoparafina. Un mecanismo de reaccion
similar se espera que ocurra en la isomerizacion de n-pentano.(Garcia y col.,
2005)

En la seccion de isomerizacion (PENEX) se recomienda usar catalizadores
clorados, se adiciona tetracloruro de carbono como promotor de cloruros a la
alimentacion y se convierte a cloruro de hidrégeno en el reactor, el cual se
elimina por medio del gas estabilizador. La cantidad de gas estabilizador es
pequefia, ya que la naturaleza selectiva del catalizador produce poco
hidrocraqueo del pentano-hexano. El gas estabilizador se somete a un lavado
caustico para la eliminacion de cloruro de hidrogeno antes de que se envie al
sistema de gas de la refineria. El catalizador no es corrosivo, la presencia de
cloruro de hidrégeno se elimina durante la operacion y se evita la presencia
de humedad al sistema, lo cual permite el uso de equipos de acero al carboén.
(PEMEX, 2005)

Los catalizadores de oxido de zirconia sulfatada (Pt/SO42-/Zr02)dado a sus
propiedades super &cidas tienen una alta actividad. Presentan una larga vida

entre 8 y 10 afios. Relne las ventajas de los catalizadores para media y bajas
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temperaturas entre 180-210 °C, logran una mayor selectividad a isbmeros. Al
igual que las zeolitas posee mayor robustez en lo que respecta a la
sensibilidad a impurezas y ademas son regenerables utilizando un

procedimiento de oxidacion sencillo (Amanqui y Aguilar, 2011).

1.7Simulacién de procesos

La simulacion de procesos es una potente herramienta de la que disponen los
ingenieros de procesos para realizar con relativa rapidez y precision el
andlisis de un sistema o proceso. Se utiliza en la ingenieria quimica industrial
para representar un proceso mediante otro que lo hace mucho mas simple y
entendible.(Brenner, 2000) (Garcia y col., 2008)

La simulacién se relaciona con un modelo que representa un sistema 0 sus
partes el cual puede ser estudiado a través de la manipulacion y evaluacion
numérica de los parametros de dicho modelo. No es necesario que los
resultados de la simulacién se correspondan exactamente con el sistema real
pero deben de permitir establecer las tendencias principales y predecir con
suficiente certeza el comportamiento del sistema. (Brenner,2000)
Generalmente la aplicacion de la simulacion esta relacionada con el analisis y
disefio de sistemas complejos dada la dificultad de experimentar con éstos en
condiciones reales.

El autor Godoy (2008) plantea que entre las aplicaciones de la simulacion de
procesos se encuentran:

- Disefio de estrategias de control

- Optimizacion de parametros del proceso (mejores procesos)

- Tiempo de evolucion del proceso (arrancada y parada) (analisis de riesgos)

- Entrenamiento de operadores

- Definicion de procedimientos para reducir las operaciones en estado no
estacionario

- Disefio y sintesis de procesos

- Optimizacién del mantenimiento

- Adquisicion de informacion del proceso.

Actualmente existen diferentes simuladores comerciales entre los que se
encuentran: CHEMCAD, Aspen Plus, HYSYS, PetroSIM, PRO/Il y otros. Cada
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uno tiene caracteristicas de simulacion especificas que los hacen mas
adecuados para unas aplicaciones que para otras.
HYSYS es un softwareque se desarrolla por la firma canadiense Hyprotech en
el aflo 2003 y que se adquiere posteriormente por Aspentech, muy utilizado
en la industria petroquimica, que permite simular procesos en estado
estacionario y dinamico.Este simulador es soportado por Windows, cuenta
con una interfaz amigable con el usuario y una amplia base de datos. (Godoy,
2008).Hysys es un programa interactivo enfocado a la ingenieria de procesos
y la simulacion, que se puede utilizar para solucionar toda clase de problemas
relacionados con procesos quimicos. Este simulador cuenta con una interfaz
muy amigable para el usuario, ademéas de permitir el empleo de operadores
|6gicos y herramientas que facilitan la simulacién de diversos procesos. Es un
simulador bidireccional, ya que el flujo de informacién va en dos direcciones
(hacia delante y hacia atras). De esta forma, puede calcular las condiciones
de una corriente de entrada a una operacion a partir de las correspondientes
a la corriente de salida sin necesidad de célculos iterativos. Posee un entorno
de simulacion modular tanto para estado estacionario como para régimen
dinamico. Es un software que permite la simulacion de plantas petroquimicas
y afines.(Henao y Vélez, 2002)
PRO/Il es el programa de insignia SimSci-Esscor's Process Engineering
Suite (PES). Este simulador realiza balances rigurosos de masa y energia
para una amplia gama de procesos en estado estable. PRO/II combina los
recursos de los datos de una biblioteca quimica y métodos de prediccion de
propiedad termodinamicos con las técnicas de funcionamientos de unidad
mas avanzada y flexible. El beneficio de los ingenieros con los medios
computacionales es la realizacion de balances masa y energia que se
necesitan para modelar la mayoria de los procesos quimicos en estado
estacionario como son: los procesos del petroleo, del gas natural, de sélidos
procesados Y las industrias de polimeros.(PRO/II, 2007)
AspenPlus: El sistema avanzado para ingenieria de procesos Advanced
System for Process Engineering (ASPEN) es, en el mercado, el lider en
herramientas de modelacion de proceso, de disefio conceptual, optimizaciéon
y monitoreo del desempefio, para la industria quimica, polimeros,

especialidades quimicas, metales y minerales. Se desarrolla en la década de
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1970 por investigadores del Instituto de Tecnologias de Massachusetts
(Massachusetts Institute of Technology MIT) y se comercializa desde 1980
por una compafia denominada AspenTech. Aspen Plus es un simulador
estacionario, secuencial modular (en las ultimas versiones permite la
estrategia orientada a ecuaciones). Actualmente es posible que sea el mas
extendido en la industria. Se ha utilizado para modelar procesos en
industrias: quimica y petroquimica, refino de petréleo, procesamientos de
gas y aceites, generacion de energia, metales y minerales, industrias del
papel y la pulpa y otros. Aspen Plus tiene la base de datos mas amplia entre
los simuladores de procesos comerciales, e incluye comportamiento de
iones y de electrolitos. Ademas modela y simula cualquier tipo de proceso
para el cual hay un flujo continuo de materiales y energia de una unidad de
proceso a otra. Posee herramientas para calculos de costos vy
optimizaciones del proceso, generacion de resultados en forma graficay en
tablas.(Aspen Technology, 2015)

Chemcad: Nace en 1984 cuando un profesor universitario formé un equipo
para desarrollar un simulador de procesos para computadoras personales. El
simulador fue vendido a la seccién de software de McGraw Hill y luego se
siguié desarrollando y fue distribuido por Chemcad con una nueva interface
de usuario y otras propiedades adicionales. Este sistema es muy usado en
todo el mundo para el disefio, operacion y mantenimiento de procesos
qguimicos en una gran variedad de industrias incluyendo la exploracion de
petréleo y gas; y naturalmente en procesos quimicos, farmacéuticos,
biocombustibles y procesos de fabricas industriales. Segin Pacheco (2006),
de forma general este software, como una herramienta de productividad,

tiene muchas ventajas entre las que cabe mencionar las siguientes:

-Incremento en la productividad por el uso de informacion obtenida a partir de
la simulacion diaria de cdlculos relacionados con las condiciones de

operacion.

-Maximizar la rentabilidad de las operaciones por el disefio mas eficiente de

NUEVOS Procesos y equipos.
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-Reduccion de costos e inversiones de capital por la optimizacion y solucion

de los cuellos de botella existentes en los procesos y en los equipos.

Petro-SIMv6.0: Es un simulador de procesos grafico que combina la
destacada tecnologia Profimatics (R) de KBC y modelos de procesos
comprobados para efectuar simulaciones rigurosas de refinerias y plantas
petroquimicas. Petro-SIM permite que los ingenieros de procesos optimicen,
analicen y evallen las complejas interacciones que se producen en una
refineria.Mientras realizan simulaciones de mdltiples unidades, determinan el
impacto de diferentes materias primas y objetivos operativos, controlan el
rendimiento de los procesos, efectian analisis de inversion o actualizan un
modelo de programa lineal.(Manual de Petro-SIM, 2015)

Petro-SIM, una interfaz basada en HYSYS Refinery (R), es una herramienta
facil de usar que ayuda a los usuarios a prever como el cambio en una
variable puede afectar a miles de otras. Su arquitectura totalmente adaptable
permite que los ingenieros optimicen una unidad de proceso determinada con
el fin de mejorar el funcionamiento diario, o bien simulen una refineria entera
para estimar con precision el impacto de los cambios en los procesos. (KBC,
2015) Petro-SIM sera capaz de hacer proyecciones realistas sobre los
rendimientos y determinar el potencial econdmico, lo que ayudara a los
clientes a tomar mejores decisiones y mas informadas.

Petro-SIM permite construir su propia base de datos de ensayos con datos de
laboratorio o acceder a la mas completa y actualizada base de datos de
ensayos de crudos comerciales que incluye mas de 400 clases de crudo que
se comercializan internacionalmente. La innovadora arquitectura de
componentes de KBC y el modelo ajustable de columna de destilacién hacen
de Petro-SIM el conjunto de soluciones de simulacion de refineria mas

completo del mercado.
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1.8 Conclusiones parciales

-Se considera que el octanaje es el principal patron para evaluar la calidad de

las gasolinas.

- El proceso de isomerizacién de la nafta ligera presente en la mezcla de

gasolinaaumenta el nimero de octano.

-Las principales secciones que se contemplanen el proceso de isomerizacion
son: hidrotratamiento de naftas (HTN) y reacciones de isomerizacion
(PENEX).

-Se selecciona el simulador de procesos Petro-SIM para el estudio del
esquema de isomerizacién, pues se considera adecuado para procesos de

refinacion.
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Capitulo 2: Metodologia de la investigacion

En este capitulo se realiza una caracterizacion general del esquema de
isomerizacién (Seccién 500) propuesto para la refineria “Camilo Cienfuegos”.
Ademas se explica la metodologia que se sigue para la obtencion y validacion

del modelo de simulacion del esquema de isomerizacion.

2.1 Descripcion del proceso de isomerizaciéon propuesto

En el trabajo presentado por Molina (2014), se define el esquema mas
adecuado para la isomerizacion de la fraccion de nafta ligera (HK-70) de la
refineria  “Camilo Cienfuegos”. Dicho esquema propone wuna torre
deisopentanizadora, mas una torre depentanizadora, esquema atipico
DIP+DP. De igual forma propone el catalizador mas propicio para las
reacciones que ocurren segun la materia prima que sera procesada, siendo el
mismo Pt/ZrO2-SOa.

2.1.1. Caracteristicas generales de la seccion 500

La seccion 500 de la refineria “Camilo Cienfuegos” estaba destinada
inicialmente, segun el esquema ruso, a la destilacion de la fraccion estable de
pentano-hexano HK-70 del crudo Romaskino y la isomerizacién de la fraccién
de n-pentano. Esto tenia como objetivo obtener un componente iso-parafinico
de alto octanaje a ser utilizado como componente de gasolina, pues la
fraccion hexanica se separaba y se destinaba a otros fines. En el esquema la
fraccion de i-pentano se separa de la alimentacion con el objetivo de no
sobredisefiar el reactor y evitar el craqueo de las iso-parafinas a las elevadas
temperaturas de reaccion (380-400°C). La fraccion hexanica y superiores,
también se separaban de la alimentacion debido a que las reacciones de
isomerizacién del n-hexano no son favorecidas por las altas temperaturas de
reaccion. El esquema contempla una recirculacién a la alimentacion de la
unidad de la corriente isomerizado estable, con el objetivo de reincorporar al

reactor los n-pentanos no convertidos y aumentar el nimero de octano del
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producto final. Este esquema responde a un DIP+DP (Esquema de
isomerizacién con eliminacion de isopentanos) atipico. La capacidad de la
unidad es de 139 000 t/a, para la primera etapa de construccion de la

refineria. (Anexo 3)

2.1.2 Descripcion del esquema propuesto de isomerizacion

Se envian los n-pentanos junto con pequefias cantidades de parafinas e iso-
parafinas superiores a carbonos de 5 atomos, olefinas y naftenos hacia el
reactor. La mezcla de isomerizado estable con fraccion HK-70 se calienta en
el intercambiador de calor E-512 hasta 120°C, para luego continuar su
enfriamiento en el enfriador por agua E-506. Después de mezclarse con la
corriente de gas hidrogenado, pasa por el intercambiador E-509 para
incrementar su temperatura hasta 100 °Ca partir de la energia cedida por la
corriente de salida del reactor R-501. Para alcanzar las condiciones de
reaccion la mezcla se calienta en el horno y de ahi pasa al reactor, donde
ocurren las reacciones de isomerizacién. El isomerizado inestable que se
obtiene es despojado del contenido de gases hidrogenados en el tambor
separador (B-501). El gas hidrogenado sigue el circuito hacia la torre de
zeolita (T-504), donde se elimina el contenido de humedad. Luego pasa por el
intercambiador E-509, y por el enfriador E-511, el cual enfria el gas con el
objetivo de separar el contenido de hidrocarburos méas pesados en el
separador B-503, reincorporandolos a la entrada del tambor separador B-501.
El isomerizado inestable despojado en el separador alimenta la torre
estabilizadora después de ser calentado en el E-501. Obteniéndose 600
barriles por dia de isomerizado estable, una fraccion recirculada a la
alimentacion. El gas licuado del petréleo (GLP) separado en la torre
estabilizadora se envia a la unidad de fraccionamiento de gases. Este
esquema tiene la ventaja que permite convertir todas las parafinas de 5
atomos de carbono en i-pentano y el metilpentano, n-hexano y ciclohexano
(CH) a sus respectivos isémeros. Sin embargo tiene el pequefio inconveniente
gue no permite separar el poco contenido de isébmeros procedentes de las

parafinas de 6 atomos de carbono, convirtiéndose en GLP y gases producto
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del craqueo del 2,2 dimetilbutano y 2,3 dimetilbutano. Ademas el contenido de

ciclopentano al no ser extraido, termina convirtiéndose en n-pentano.

Bloques tecnoldgicos de la seccion:

v Bloque de rectificacion: Tiene la funcion de separar las fracciones iso-
parafinicas de la mezcla de fraccién HK-70 con isomerizado estable, con

el objetivo de disminuir la carga del reactor.

v Bloque de isomerizacion: Se utiliza para obtener iso-componentes por
isomerizacion de la fraccion de n-pentano sobre el catalizador.

Estdcompuesto de un bloque de reaccion y un blogue de estabilizacion.

Tipo de catalizador que se propone:

El catalizador por disefio es de origen ruso del tipo alumina y platino (Pt/Al203)
fluorado, denominado IP-62. Se propone para este esquemael catalizador
Pt/ZrO2-SO4, el mismo tiene como funcion la isomerizacion de la nafta ligera
con una conversién en el producto catalizado de isopentano del 48%. La
velocidad espacial en el reactor es de 16 m®/h de materia prima por 16 m*de
catalizador. Tiene una relacion hidrégeno/hidrocarburo de 4:1 y su
selectividad hacia componentes de un atomo de carbono a 4 atomos es del
2%. El reactor opera al inicio del ciclo a temperaturas entre 360-380°C vy al

final del ciclo entre 420-450°C, y a una presion de 35 kgf/cm?.

El esquema propuesto para la isomerizacion en las condiciones actuales de

operacion se muestra en la figura 2.1.
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Figura 2.1 Esquema del proceso de isomerizacion.

2.3 Obtencién del modelo de simulacién

La simulacion de sistemas es el proceso a través del cual se determinan las
caracteristicas del comportamiento de un sistema bajo diferentes condiciones
de operacion. Para ello se presupone el conocimiento de las caracteristicas

de cada componente del sistema y de las propiedades de las sustancias.

En el ambiente de simulacion hay que tener en cuenta varios pasos a realizar

como son:
e Descripcion del caso de estudio.
e Metodologia para la obtencién del modelo de simulacién.
e Validacién del modelo de simulacion.

La simulacién del proceso en estudio se hace en el software Petro-SIM v. 6.0.
Esta herramienta se utiliza para supervisar los rendimientos de un proceso
productivo de petréleo o gas, para comparar el disefio de una planta de
proceso con el comportamiento que debia llevar. Asi como para conocer las
propiedades que deben tener las entradas y salidas de un proceso

productivo.Este simulador de procesos es el primero en ser capaz de modelar
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todos los aspectos del procesamiento de hidrocarburos. Contempla la

modelacion de plantas de gas que incluyen su produccién y aspectos de la

generacion de potencia. Procesos de facilidades que involucran petrdleo y

gas, asi como la modelacion rigurosa de refinerias que incluye todos los

sistemas principales de reacciones. (KBC, 2015)

Este software tiene como opciones para crear un caso de estudio:

Petro-SIM Production: Se adapta a un modelo para simular las
corrientes o facilidades de produccion, incluidas las plantas de gas,
plantas de gas licuado natural (liquefied natural gas, LNG) vy
plataformas de separacibn basicas de gas y petrdleo.
Proveetecnologias deseparacion, para soportar la experimentacion,
evaluacion y justificar el mejoramiento de los beneficios. Los
operadores de plantas de gas obtienen una ventaja competitiva
y mejoran la rentabilidad al reducir errores, ademas mejoran la toma

de decisiones.

Petro-SIM Refining: Es recomendable para modelar refinerias y
procesos petroquimicos, generando un amplio rango de operaciones
de reaccion especificas. Se implementan métodos de caracterizacion
de hidrocarburos y un rango de propiedades inspeccionadas en
refinacion, para guiar al usuario en la adecuada construccion de

modelos rigurosos y sus facilidades.

Para el caso de estudio se escogela opcion de produccion ya que se

tienendefinidas las corrientes de entrada al proceso y no fue necesario

implementar el método para caracterizarlas.
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2.3.1 Bases para la simulacion

La base fundamental en la simulacion la constituye el diagrama de flujo del

proceso, el cual se muestra en la figura 2.1.

Por otro lado los parametros de disefio de los equipos y los parametros
operacionales del proceso constituyen el complemento en la conformacién del
modelo. Para realizar este trabajo se aplica la estrategia general para la

simulacion digital, la que se divide en varios pasos (Viera et. al., 1988).

1. Construir el diagrama de flujo de informacién (DFI).

El primer paso para efectuar la simulacion es la elaboracion de un diagrama
de flujo de informacion, que no es mas que un diagrama donde los flujos de
masa o0 energia del proceso son equivalentes a flujos de informacién (valores
numéricos de las variables de las corrientes y pardmetros necesarios), y los
equipos del proceso equivalentes a modificaciones de la informacion que fluye

entre ellos.
Para la construccion del DFI, se transforma el diagrama de flujo del proceso:

- Primeramente se descomponen las operaciones complejas en otras
mas simples.
- Se incluyen todas las operaciones de mezcla y de division de

corrientes.

- Finalmente se enumeran consecutivamente las operaciones y las
corrientes del proceso. Los médulos que representan una misma

operacion deben tener igual nombre, s6lo cambia la numeracion.

Se utilizan simbolos que identifican la operacion unitaria que se realiza, asi

como la informacién que se requiere en el DFI.

En la figura 2.2 se muestra el diagrama de flujo de informacion del esquema

de isomerizacion.
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Figura 2.2 Diagrama de flujo de informacion del esquema de isomerizacion.

Modulos que se utilizan en el DFI:

T: columnas F: hornoD: divisor
P: bombas B: separador flash M: mezcladores
R: reactor A: enfriador por aire C: compresor

E: enfriadores, calentadores, e intercambiadores de calor

2. Determinar el orden de céalculo de los médulos en el DFI.

En este paso se define en qué orden o secuencia se iran calculando los
modulos representados en el diagrama de flujo de informacion segun la
precedencia y en funcion de las corrientes definidas ya que el DFI siempre

avanza en una direccion.

Desde el punto de vista computacional, la presencia de corrientes de
recirculacion es uno de los impedimentos para la resolucion secuencial de un

problema de simulacién.

Para determinar el orden en que deben ser calculados los diferentes modulos
del sistema, con enfoque secuencial, se utiliza el método de Steward. En este

paso se selecciona el modulo por el cual se comenzara la simulacion. Se
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debe empezar por la unidad que tenga las corrientes de entradas definidas y

gue permita el célculo de los restantes modulos de forma consecutiva.

El esquema que se estudia contempla la recirculacién de isomerizado estable
al proceso por lo que para determinar el orden de célculo se deben seguir

algunos pasos.
Paso 1: Construccién del diagrama o arbol de Steward.

Se comienza por una operacion cualquiera del DFI, preferentemente de las
ultimas o de las que forman parte de algun ciclo. La siguiente operacion que
se coloca es la que envia informacion a través de corrientes a la anterior y
proviene de algun otro médulo. Las ramas del arbol se extienden hasta que se
repita una operacion, correspondiendo con un ciclo del DFI. El érbol

correspondiente al DFI (Figura 2.2) se muestra en la figura 2.3.

Los ciclos que quedan identificados en el arbol de Steward son:
Ciclo I: M1-Es01-Bso1-Ma-Es10-Aso1-M3s-Eso01-M2-Pso7- Eso6-Es12.
Ciclo II: Bso1-Ma-Es10-As01-Ms-Es01-M2-D1-Bso3-Es11-Ms-Tsoa4.
Ciclo 11l: D1-Bsos-Es11- Ms.

Ciclo IV: Eso01-Rs01-Fxxx.

Ciclo V: Bso1-Ma-Bso3-Es511-Ms-Ts04.

Ciclo VI: Eso1-Ts0s.

Ciclo VII: Es12-Ts01-Es02.
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Paso 2 : Seleccién de la o las corrientes de corte.

Las corrientes de corte son aquellas que deben ser asumidas para que se
resuelvan o rompan los ciclos. Son asumidas inicialmente y calculadas por la
simulacion, para luego ser chequeadas por la propia simulacion hasta lograr un

error permisible determinado.

Para la seleccion de cuales y cuantas corrientes de corte se necesitan para
solucionar todos los ciclos del DFI se construye la matriz de corrientes/ciclos.
Esta permite ademas definir qué ciclo se debe romper inicialmente para

comenzar la simulacion.

- Se coloca un ciclo por cada fila de la matriz y una corriente para cada

columna de la matriz.

- Para cada ciclo se indica con 1 las corrientes que aparecen en el

mismo.
- Para escoger la o las corrientes se siguen algunos criterios.

Si existe frecuencia maxima en la matriz, se tendra solo una corriente de
corte, porque implica que aparece en todos los ciclos, sino se escoge la
corriente que tenga mayor frecuencia y se analiza el rango. Si se tienen mas
de una corriente que puede ser escogida se analiza que cumpla con la
condicion de ser salida de un mezclador esencial; ademas de tener en cuenta

la disponibilidad de informacién del proceso para poder definir dicha corriente.

Tabla 2.1 Matriz de corrientes/ciclos

Ciclos 3|45 6 7[9)10 (1112|1617 [18[19)20 (2122|2324 |25|26)|27(25|29|31|32 |33 34| 35|36|37

Vil 111
Frecugncia| 1[1T[1]1{1]1] 11 1] 11 2] 2] 1] 1] 2] 2] 2) 1] 3] 1] 2] 1] 1] 1] 2] 1] 2] 3] 3| 3] 3
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Segun la tabla 2.1 la matriz refleja frecuencia mayor para las corrientes 34,
35, 36, 37; se toma la corriente 34 porque es la salida de un mezclador. En
dicha matriz se observa ademas que existen 3 ciclos independientes (IV, VI 'y
VIl) que para ser calculados se debe asumir una corriente para cada uno. Se
definen los intercambiadores de calor como modulos que actian como
mezcladores esenciales y sus salidas pueden ser definidas como corrientes

de corte.

Finalmente se seleccionan como corrientes de corte para llevar a cabo la

simulacion a las corrientes: 34, 4,5y 19.
Paso 3. Definir las corrientes de entrada y asumir las corrientes de corte.

La definicion de una corriente para la simulacion contempla los datos minimos
necesarios para que el simulador pueda determinar las propiedades de una

corriente, se tiene que:
Elementos que definen el balance de masa.

e Flujo de la corriente (mésico, molar o volumétrico).

e Composicion.

e Flujo por componente (mésico, molar o volumétrico).
Elementos que definen el balance de energia.

e Temperatura de la corriente.

e Presion de la corriente.

e Condicién termodinamica de saturacion.

La alimentacion al proceso de isomerizacion es la fraccion de nafta ligera
proveniente de la destilacion atmosférica (HK-70), la misma es de 17516 kg/h,
con una composicion de 43,92% de isoparafinas(IP), 3,74% de naftenos(N),
0,24% de aromaticos (A), 0,18% de olefinas (O) y 51,92% de parafinas (P)

con un aproximado de 80 — 100°C proveniente de la seccion 100.

Las fracciones de componentes de la nafta ligera que contiene la alimentacion

se reportan en la tabla 2.2.
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Tabla 2.2: Composicién de la alimentacion (HK-70)

Fraccion

Componentes volumétrica

Agua 0,02

nitrégeno 0,00022

Azufre 0,00265

Parafinas | propano 0,0003
n-butano 0,0165

n-pentano 0,4971

n-hexano 0,0049

n-heptano 0,0005
isoparafinas | j-putano 0,0004
2,2dimetilpropano 0,0014

i-pentano 0,4096
2,2dimetilbutano 0,0042
2,3dimetilbutano 0,002
2metilpentano 0,0154
3metilpentano 0,0052
2,4dimetilpentano 0,0001
2metilhexano 0,0004
2,3dimetilpentano 0,0002
3metilhexano 0,0004

naftenos Ciclopentano 0,0335
metilciclopentano 0,0021
Ciclohexano 0,0007
cisl,3dimetilciclopentano 0,0002
trl,3dimetilciclopentano 0,0002
trl,2dimetilciclopentano 0,0003
Metilciclohexano 0,0004

aromaticos | Benceno 0,0019
Tolueno 0,0004

olefinas 1-penteno 0,0019
2Metillbuteno 0,0004

tr2 penteno 0,0001

cis2 penteno 0,0002
2Metil2buteno 0,0003
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Tabla 2.3 Composicion de la alimentacion (H2Seccion 200)

propano 0,0348

n-butano 0,0068

n-pentano | 0,0110

n-hexano 0,0128

i-butano 0,0066

metano 0,0936

Etano 0,0630

Hidrégeno | 0,7714

Paso 4. Definir los mdédulos matematicos.

En este paso queda definida la operacién unitaria que realiza cada médulo del

DFI, para hacerla corresponder con un médulo apropiado del simulador.

Implementacion del diagrama de flujo de informacion en el softwarePetro-SIM
v.6.0

1. Selecciéon del modelo termodinamico.

Para comenzar a trabajar con el simulador es necesario seleccionar el modelo
termodindmico por el cual sera calculado el paquete de propiedades de cada

corriente.

Se seleccionan las ecuaciones de estado de Peng Robinsonmodificado
(PRSV)como base para estimar las propiedades fisicas de cada una de las
corrientes del modelo. Este modelo termodinamico se recomienda
generalmente en aplicaciones para la industria del petréleo, petroquimica y
gas y ha sido modificado por los propietarios del simulador para mejorar sus

resultados en la industria petrolera.

2. Introducir los componentes al paquete de fluido:
Se escogen simultaneamente de la biblioteca del simulador todos los
componentes reportados en las tablas 2.2 'y 2.3.

3. Definir el paquete de reacciones:
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Se crean las reacciones (AddRxn) que tienen lugar en el proceso de
isomerizacién. Es necesario definir inicialmente el tipo de reaccién de acuerdo
a la informacién de la que se disponga o al objetivo de la investigacion. Para
el caso que se estudia se selecciona conversion, pues se pretende estudiar el
comportamiento del reactor y se cuenta ademas con la informacion dela

conversioén de las reacciones. (Molina, 2014).

La informacién que se requiere en este tipo de reacciones es: estequiometria
de la reaccién (con signo negativo los reactantes y con signo positivo los
producto),el reactivo limitante, la fase en la que ocurre la reaccion y el valor

de la conversion (48%).

Este paso se repite para todas las reacciones que se crean dentro de un

paquete de reaccion (Reaction Set).

Las reacciones quimicas que tienen lugar en el reactor de isomerizacion se

muestran en la tabla 2.4:

Tabla 2.4: Reacciones de isomerizaciéon

1| n-pentano < i-pentano 10 [ n-hexano + H, < etano + n-butano
2 | n-hexano < 2 metilpentano 11 | n-heptano+ H; < i-butano+ propano
3| n-hexano « 3 metilpentano 12 | benceno + 3 H, < ciclohexano

4 | 2metilpentano < 2,3 dimetilbutano 13 | n-butano < i-butano

512,3 dimetilbutano < 2,2 dimetilbutano | 14 | i-pentano + H, < etano+ propano

6 | ciclohexano « metilciclopentano 15| 1-penteno + H, « n-pentano

7 | metilciclopentano+ H, < n-hexano 16 | trans-2-penteno+H; < n-pentano

8 | ciclopentano + H, « n-pentano 17 | cis-2-penteno+H, < n-pentano

9| i-pentano + H, «i-butano+ n-butano

4. Definir los modulos del simulador que corresponden a cada modulo del
DFI.

Los médulos en el simulador se encuentran distribuidos por categorias segun
la operacion que representan, a continuacion se describen los médulos que
se emplean:
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Cateqgoria Heat Transfer Equipment.

En esta categoria se consideran todos los médulos que realizan balance de

energia térmica.

1. Intercambiadores de calor (heat exchanger). Este médulo requiere los

parametros siguientes:
- Modelo de célculo del intercambiador de calor.

Se tienen 4 modelos disponibles para realizar los calculos y todos permiten

especificar si el flujo por los tubos es en paralelo o a contracorriente.

Para el caso que se analiza se utiliza el modelo de disefio Weighted. Este
modelo de disefio es excelente para modelar problemas con curvas de flujo
de calor no lineales, tales como el cambio de fase de componentes puros por
uno o ambos lados delintercambiador de calor. Con el modelo Weighted, las
curvas de flujo de calor son divididas enintervalos y se desarrollan balances
de energia para cada uno, sumando el producto UA de cadaintervalo para
determinar el global del intercambiador. Este modelo esta disponible solo para

intercambiadores con flujo en contracorriente
- Caida de presién por ambos lados (se considera nula).

- Temperatura de una de las corrientes de salida o multiplicacion del

area por el coeficiente global de transferencia de calor (U'-4 ).
E-512: T9 = 110°C. E-509: T19 = 315°C

2. Enfriadores (Cooler): En este moédulo sélo se tiene en cuenta el
enfriamiento o cambio de fase de una corriente de materia a través de
un sumidero de energia. Los parametros necesarios para su simulacion

son:
- Caida de presion en el equipo.
- Temperatura de la corriente de salida o calor cedido en el equipo.

E-506: Su objetivo es condensar la corriente de salida de la torre T-501
para incorporarse a la etapa de reaccion. Se define fraccion de vapor en

la corriente 10 igual a cero.
E-505: T14 = 40°C. E-510: T22 = 40°C. E-511: T3s = 40°C
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Hornos o calentadores (Heater):En este modulo sélo se tiene en cuenta
el calentamiento o cambio de fase de una corriente de materia a través
de una fuente de energia. Los parametros necesarios para su simulacion

son:
Caida de presioén del equipo (AP=0).

Temperatura de la corriente de salida.

E-502: Te =100°C. E-501: T29 = 110°C. F-xxx: T2z = 360°C

Enfriadores por aire (Air cooler): Este modulo representa el enfriamiento
por aire de una corriente de materia, los pardmetros para su simulacion

son:
Caida de presion del equipo (AP=0).

Temperatura ambiente del aire (T= 28°C).
Configuracion del ventilador (onetuberow, one pass).
Temperatura de la corriente de salida.

A-501: T21=100°C.

Cateqgoria Reactor:

En esta categoria se agrupan todos los modelos que representan a los

modulos de reaccion quimica, de acorde al paquete de reaccion quimica

gue se crea debe ser seleccionado el modelo adecuado.

1.

Reactor de conversion (Conversion reactor). Este médulo simula un
recipiente donde reacciones de conversion son evaluadas. Cada
reaccion ocurre hasta que la conversion especificada se alcanza o hasta

gue un reactante es consumido.

Los parametros necesarios para su calculo son:

Paquete de reacciones quimicas por conversion creadas anteriormente.
Caida de presion en el equipo.

Temperatura de la reaccion (se define por la corriente de alimentacion).
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Categoria Short CutColumns.

1. Columna (Shortcutcolumn). Este modulo utiliza el método corto Fenske-
Underwood para los calculos de una columna de reflujo simple. A partir
del método deFenske se determina el nUmero minimo de etapas tedricas

y por el de Underwoodla razén de reflujo minimo.

Si se especifica una razon de reflujo pueden ser calculados los flujos de
vapor y liquido en las secciones de enriguecimiento y agotamiento, los
flujos de calor en el condensador y en el rehervidor y el nimero de
etapas tedricas, asi como el plato de alimentacién éptimo.

2. Separador de componentes (Componentsplitter). Con este médulo una
corriente de alimentacion se separa en dos o mas corrientes basado en

los parametros y las fracciones de division que se especifiquen.

T-501: Representa la torre T-501 cuyo objetivo es eliminar las fracciones
de iso-parafinas de la corriente de nafta ligera para evitar sobrecargar el
reactor de isomerizacion.

T-504: Representa la torre de zeolita T-504 cuya funcion es

deshumidificar los gases hidrogenados que se reincorporan al reactor.

Cateqgoria Vessels

1. Separador instantaneo o flash(separator): Este médulo es basicamente
un tanque flash donde la separacidén de las fases ocurre a la menor
presion de alimentacién menos una caida de presion a través del equipo,
gue debe ser definida. Estos equipos permiten multiples alimentaciones,
y constan de una corriente producto en fase vapor y otra en fase
liqguida.Con la corriente de entrada definida quedan calculadas las dos

corrientes de salida.

B-501: Corriente 24 B-503: Corriente 37

Categoria Rotating equipment:

1. Bomba (Pump). Aumenta la energia mecanica (presion) de una
corriente liquida utilizando una fuente de trabajo mecanico. Se utiliza

para simular cualquier operacion que impulse el fluido. Se basa en la
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ecuacion estandar que utiliza la elevacion de la presion, el flujo de

liguido y su densidad para estimar la potencia ideal requerida.

Requiere como parametros:
- Presion en la corriente de salida o incremento de presion de la

corriente.
- Energia que se suministra para elevar la energia mecéanica (duty).

P-501: P2 = 980 kPa P-507: P11 = 3334 kPa.

2. Compresor (Compressor). Incrementa la energia mecanica (presién)
de una corriente gaseosa utilizando una fuente de trabajo mecéanico.
En funcion de la informacion que se especifique, el compresor calcula
las propiedades de la corriente de salida (presion y temperatura) o la
eficiencia de compresion.

C-1: P13 = 3334 kPa.
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Cateqoria Piping equipment.

1. Divisor (Tee): Esta operacion de divisibn separa una corriente de
alimentacion en mudltiples corrientes de producto con las mismas
condiciones y composicion que la corriente de entrada, y es usada para
simular T en tuberias y tubos mudltiples. El Unico pardmetro que se
requiere para su simulacion es la fraccion de separacion (Splits) o los

flujos de cada corriente de salida.
D-1: Se recircula al reactor el 90 % en la corriente 12.

D-2: Se recircula al proceso el 30 % de la corriente de isomerizado

estable.

2. Mezcladores (Mixers). Este modulo realiza un balance completo de
materia y energia en el punto mezcla. Si se conocen las propiedades de
las corrientes de entrada (temperatura, presion, flujo y composicion), las
propiedades de la corriente de salida seran calculadas automaticamente

de forma rigurosa.

Se cuentan con 6 médulos de mezcla en el proceso (M1-s).

Cateqgoria Logicals.

1. Modulo de convergencia (Recycle). Este modulo computacional instala
un bloque tedrico en la corriente del proceso. Las condiciones de la
corriente pueden ser transferidas hacia delante o hacia atras, en
términos de solucién hay valores asumidos y valores calculados para
cada variable en la corriente de entrada y salida de este modulo. Se
emplea un método de aproximaciones sucesivas para alcanzar la

convergencia del sistema con la tolerancia especificada.

RCY-1: Convergencia de la corriente de corte 5
RCY-2: Convergencia de la corriente de corte 19
RCY-3: Convergencia de la corriente de corte 34

RCY-4: Convergencia de la corriente de corte 4
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2.3.2 Validacion del modelo de simulacion

Para validar el modelo que se simula se comparan los resultados del modelo
con los parametros de disefio que se reflejan en la descripcion del proceso,
estimandose el error que se comete al estudiar el sistema con el modelo
obtenido. Errores menores que un 10% indican que es posible utilizar el modelo
obtenido del esquema de isomerizacion para la predicciéon del funcionamiento

real del mismo.

Las variables que se escogen para analizar el ajuste del modelo al caso de

estudio son:

- Temperatura en la corriente 9 a la salida del intercambiador E-512.
- Temperatura en la corriente 16 a la salida del intercambiador E-509.
- Flujo de isomerizado estable que se obtiene a la salida de la torre

estabilizadora.

Ademas se realiza un andlisis de sensibilidad con el objetivo de conocer la
respuesta delmodelo a los cambios de los parametros que lo conforman. Para
ello, los pardmetrosson variados dentro del intervalo de interés, observandose
la respuesta del modelo y a partir deesto se obtiene informacion acerca de la
representacion que realiza el mismo del fenomeno realy/o sobre la interaccion

de los factores en el sistema.
Para el analisis se estudiaron los parametros siguientes:

- Relacion entre la nafta ligera alimentada a la seccion y el isomerizado

estable que se produce en la torre estabilizadora.

- Relacion entre el hidrogeno que se alimenta desde la seccion 200 y el

isomerizado estable.

- Relacion entre el hidrogeno que se alimenta desde la seccion 200 y la

corriente de gases que se envia a la seccion 400.
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2.4 Conclusiones parciales de la metodologia de investigacion

1. Seindica el desarrollo del modelo de simulacién, a partir de la estrategia
general de simulacion modular.

2. Para la validacion del modelo se definen: temperatura en la corriente 9 y
16, asi como el flujo del isomerizado estable que se obtiene en la torre
estabilizadora.

3. En el andlisis de sensibilidad del modelo se considera: relacién entre los
flujos de alimentacion a la seccion y el isomerizado estable.

4. El software a emplear en la simulacion es Petro-Sim v 6.0 con el caso de

estudio Petro-SIM Production.

45



Capitulo 3: Analisis de los resultados

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos de la simulacion del
modelo de la planta de isomerizacion usando el software Petro-SIM v6.0, asi

como el analisis correspondiente de los mismos.

3.1 Implementacién y validacion del modelo de simulacién

3.1.1 Implementacion de las columnas del proceso

- Torre deisopentanizadora (T-501):Su principal objetivo es eliminar las
isoparafinas de la corriente de alimentacion y no sobrecargar el reactor de
isomerizacion. Como no era necesario el estudio riguroso del proceso se
decide realizar su simulaciona través del separador de componentes. Fue
necesario incorporar una corriente energética al mismo para especificar las
condiciones termodinamicas de tope y fondo.

Corriente 7 (T = 80°C, P = 294,2 kPa)

Corriente 8 (T = 160°C, P = 607,9 kPa)

Ademas seintroducenlas fracciones de division de cada componente. Se le
asignaen la corriente de tope el valor de uno a todas las isoparafinas (i-butano,
2,2dimetilpropano, i-pentano, 2,2dimetilbutano, 2,3dimetilbutano,
2metilpentano, 3metilpentano, 2,4dimetilpentano, 2metilhexano,

2,3dimetilpentano, 3metilhexano) y cero al resto de los componentes.

- Torre de zeolita (T-504): Su objetivo principal es separar el contenido de
humedaddelgashidrogenado. El separador de componentes es un modulo que
por sus caracteristicaspuedeasumiresafuncion, introduciendo la fraccion de
separacion. Se indica en la corriente de fondo el valor de uno al agua y cero al

resto de los componentes.

Se requiere incorporar la corriente energética para especificar las condiciones

termodinamicas de tope y fondo que permitan la separacion del agua.
Corriente 31 (T = 105°C, P = 3334 kPa)

- Torre estabilizadora (T-503):La simulacion de la torre estabilizadora se lleva a

cabo a partir del médulo Short cut column pues no se cuenta con la informacién
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necesaria para utilizar el método riguroso, hay que sefalar que este proceso

nunca se llevo a cabo.
- Se define la corriente de alimentacion a la columna (Corriente 29)

- Se indican las corrientes producto de tope y fondo asi como los calores en el
condensador y rehervidor.

- En Parameters se definen los elementos esenciales para la simulacion.
Composicion del componente clave ligero en el fondo (0,003 de n—butano)
Composicion del componente clave pesado en el tope (0,0001 de i—pentano)

Presién en el condensador y en el rehervidor (980,7kPa y 1177kPa).

£F 7-503 s Sl S
- Components
-
- Component Mole Fraction
Connections Light Key in Bottoms n-Butane ~  3,000e-003
Parameters Heavy Key in Distillate i-Pent 1,000e-004
User Variables R I-TEntane L
Motes
Pressures
Condenser Pressure 1 980,7 kPa
Reboiler Pressure 1177 kPa
Reflux Ratios
External Reflux Ratio 1 < empty>
Minimum Reflux Ratio 0,2944
Design | Rating | Worksheet | Performance
Unknown External Reflux Ratio DIgnnred

Figura 3.1. Parametros en el médulo Short cutcolumn.

Con esos valores el modulo calcula la razon de reflujo minima (0,2944), el
namero de etapas minimas (10,13) asi como las temperaturas de las corrientes
de tope (-37,76°C) y fondo (133,2°C).
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£F 1-503 - r = B |

' e

Minimum Mumber of Trays 10,13
Actual Mumber of Trays <empty>
Optimal Feed Stage <empty>

~ Temperatures
Condenser [(] -37,76
Rebailer [C] 1332 |

~Flows
Rectify Vapour [kgmaole/h] <empty>
Rectify Liquid [kgmole/h] <empty>
Stripping Vapour [kgmole/h] <empty>
Stripping Liquid [kgmole/h] <empty>
Condenser Duty [kl/h] <empty>
Reboiler Duty [kJ/h] <empty>

| Design | Rating | Worksheet | Performance
Unknown External Reflux Ratio DIgnnred

Figura 3.2. Hoja de funcionamiento en el modulo Short cutcolumn.

A partir de la razéon de reflujo de la columna (0,47) se pueden determinar
entonces el numero de etapas (23) que se requieren y el plato de alimentacion

mas adecuado.

i . — D e
F e

Minimum Mumber of Trays 10,13
Actual Mumber of Trays 22,90
Optimal Feed Stage 19,47

~ Temperatures
Condenser [C] 37,76
Rebuoiler [C] 1332

~Flows
Rectify Vapour [kgmaole/h] 3459
Rectify Liquid [kgmaole/h] 110,6
Stripping Vapour [kgmole/h] 79,564
Stripping Liquid [kgmole/h] 1106
Condenser Duty [kJ/h] -5,976e<006
Reboiler Duty [ki/h] 2195e+005

| Design | Rating | Waorksheet | Performance
G [ ionored

Figura 3.3. Hoja de funcionamiento en el médulo Short cutcolumn calculado.
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Se comprueba con el disefio que el plato adecuado para la alimentacion es el

20.

Se obtienen los flujos de destilado (C4 a la secciéon 400) y del residuo

(isomerizadoestable).

£ T-503 - o h..l':' S
m Mame ] 29-a destilado residun .
- Vapour 1,0000 0,0000 0,0000 —
Conditions Temperature [C] 110,0 3776 133,2
Properties Pressure [kPa] 3334 90,7 1177
Compaosition Maolar Flow [kgmale/h] 266,2 7353 30,94
Mass Flow [ka/h] 1,088e+004 5605 2379
Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 73,36 19,54 3,523 |
Maolar Enthalpy [kJ/kgmale] -9,541e-004 -1,133e=005 -1,467e+005
Maolar Entropy [k)/kgmole-C] 166,5 95,47 85,22
Heat Flow [kJ/h] 2540e+007  -2,665e<007  4,540e-00&
Mame |Properties of attached streams. |
YVapour <empty= n
Temperature [C] <empty=
Pressure [kPa] <empty=
Molar Flow [kgmole/h] <empty=
Mass Flow lka/hl <empty= w7

Design | Rating

4|

Worksheet | Performance

{11

G [1gnored

Figura 3.4. Hoja de célculo de las corrientes en el modulo Short cutcolumn.

3.1.2 Implementacion de los médulos del DFI

El desarrollo delos restantes médulos que conforman el modelo de simulacion

se realiza de acorde a la categoria de la operacion unitaria que representan

segun se explica en el capitulo anterior (Epigrafe 2.3).

En la figura 3.5 se muestra el modelo que se obtiene y los resultados de los

balances de materia y energia en el proceso se reflejan en el Anexo 6.
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Figura 3.5. Modelo de simulacion de la planta de isomerizacion.

3.1.3. Validacion del modelo de simulacion

Con la informacion de los balances de materia y energia se pueden analizar y
comparar las condiciones de disefio y las obtenidas en la simulacion. Se
determina el error que se comete al estudiar el sistema con el modelo
disefiado. Lo que permite definir la precisibn del modelo para predecir y

estudiar la operacion del proceso.

En la Tabla 3.1 se muestran los resultados del analisis de tres parametros que

son determinantes en la operacion de la planta de isomerizacion.

Como se puede apreciar en la tabla los errores se encuentran por debajo del
5%, lo que permite afirmar que el modelo desarrollado se ajusta de forma
adecuada al proceso que se estudia. Lo que indica que el esquema propuesto
es aceptado para lograr la isomerizacion de la corriente de nafta ligera que se
obtiene en la fraccion HK-70 en la destilacion de la refineria “Camilo
Cienfuegos”. Ademas se puede plantear que los equipos instalados permiten

manipular las corrientes del proceso.
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Tabla 3.1. Andlisis comparativo de parametros de disefio y parametros

obtenidos por el simulador.

Variables Disefio | Petro-Sim Error (%)

Temperatura de la corriente 9 (°C)

Intercambiador (E-512) 120 116,2 3,17

Temperatura dela corriente 16 (°C)

Intercambiador (E-509) 100 98,64 1,36

Flujo de isomerizado estable (bbl/d)

(T-503) 600 586,6 2,23

Después de comprobar el ajuste del modelo al caso base se pasa al estudio de

la sensibilidad del mismo ante cambios en las variables operacionales.

3.1.4. Andlisis de sensibilidad del modelo

Estudio 1. Relacion entre el flujo de nafta ligera alimentada a la seccion y el
flujo de isomerizado estable que se produce. Los datos para el grafico quedan

tabulados en el Anexo 5.

__ 3300
3100
2900
2700
2500
2300
2100
1900
1700

1500
16000 16500 17000 17500 18000 18500 19000

Flujo de naftaligera (kg/h)

Flujo de isomerizado estable (kg/h

Figura 3.6. Comportamiento del isomerizado estable ante un cambio en la nafta

alimentada a la seccion.
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En la figura 3.6 se puede apreciar que la cantidad de isomerizado estable que
se produce en la seccién de isomerizacion tiene una relacion directa con la
cantidad de nafta ligera (HK-70) que se alimenta a la misma. Este
comportamiento es el esperado porque se tiene mayor cantidad de n-pentanos
y n-hexanos para convertir a sus respectivos isomeros que luego saldran de la
columna estabilizadora en la corriente de residuo (producto deseado). En el
gréafico se representan las condiciones de disefio en el punto negro: 17516 kg/h

y 2279 kg/h de nafta ligera eisomerizado estable respectivamente.

Estudio 2. Relacion entre el flujo de hidrogeno proveniente de la seccion 200 y
el flujo de isomerizado estable. Los datos para la confeccion del grafico quedan

reportados en el Anexo 4.
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Figura 3.7. Comportamiento del isomerizado estable ante un cambio en el

hidrégeno de la seccién 200 alimentado.

En la figura 3.7 se observa que el flujo de isomerizado estable disminuye a
medida que se alimenta mayor cantidad de hidrogeno a la seccion. Esto se
debe a que, si se mantiene la conversion en el reactor, las fracciones mas

ligeras que componen dicha corriente se encontrardn en mayor proporciéon. Por
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lo que se obtendran en la corriente de gases a la seccion 400, disminuyendo la

produccion de isomerizado estable.

Después de comprobar que el modelo responde de forma adecuada ante
cambios en las variables del proceso se puede utilizar el mismo para predecir

su comportamiento.

3.2. Andlisis de la operacién al inicio y final del ciclo del catalizador.

Con el objetivo de analizar el sistema de intercambio de calor cuando el
catalizador se encuentra en su fase inicial o final de actividad, se utiliza el

modelo que se desarrolla.

Al inicio del ciclo el reactor puede trabajar en un intervalo de 360 — 380°C, para
360°C(corriente 23) se desarrolla el modelo inicialmente, donde la corriente de
salida del reactor (18) se enfria en el intercambiador de calor (E-509) hasta
99,73 °C, posteriormente pasa por el enfriador por aire (A-501)que cuenta con
dos ventiladores y enfria la corriente hasta 80°C, obteniendo como temperatura

de aire ala salida 62,14 °C.

Si se analiza la influencia en el proceso del aumentode la temperatura de

entrada al reactor a 380°C(corriente 23) se puede plantear que:

- La corriente 18 se enfria hasta 125,6°C (corriente 16) en el

intercambiador E-5009.

- En el enfriador por aire no es necesaria la modificacion de la
configuracion pero se obtiene una temperatura del aire a la salida de
113,14 °C.

La operacion en el reactor de isomerizacion al final del ciclo debe realizarse a
420-450°C para lograr la misma conversion (48%) y se considera que el

calentamiento previo en el E-509 se realiza hasta 350 °C.

Con el andlisis de la operacion para el primer intervalo del fin de ciclo (420°C) a

la entrada del reactor se tiene que:
- Lacorriente 16 toma un valor de 136°C.

- El enfriador por aire mantiene la configuracion actual y se obtiene

entonces una temperatura del aire de salida de 134,72 °C.
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Para la operacion en el final del ciclo (450 °C)a la entrada del reactor se tiene

que:
- Lacorriente 16 alcanza una temperatura de 177°C.
- El enfriadorporaire (A-501) no se define con la configuracion actual
(2ventiladores).
' N
2 A-501 ESEE™
Rating Fan Data
Sizing Mumber of Fans |2
Mozzles
Fan ] Fan( Fan1
Speed [rpm] 60.00 &0.00
Demanded speed [rpm] 210,00 &0.00
Max Acceleration [rpm] <no limit= <no limit>
Design speed [rpm] 20,00 &0.00
Design air flow [m3/h] 3.600e-005 3.600e+005
Current air flow [m3/h] 3.600e+005 3.600e+005
switched On v v
Design | Rating | Worksheet | Performance
Megative Temperature Difference |:| Ignored

Figura 3.8. Hoja de dimensionamiento en el médulo de enfriador por aire.

Para lograr la operacién del médulo y con ello del proceso se proponen dos

variantes:

1.

Mantener la configuracion actual (2 ventiladores)pero se obtendria a la

salida una temperatura de 105°C, superior a la de disefio (80 °C).

Modificar la configuracién del enfriador a 3 ventiladores con lo que se

podria mantener la temperatura de la corriente de salida a 80°C.

Esto implica que el calor que necesita el enfriador E-510 para enfriar la

corriente aumente, para enfriar de 80-40°C requiere 5,838 -107 kJ/h y para
enfriar de 105-40°C necesita 9,22 - 107 kJ/h.
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3.3Conclusiones parciales del analisis de los resultados:

1. Se obtiene el modelo de simulaciéndelproceso de isomerizacién de

naftaligera a través del software Petro-SIM v 6.0.

2. En la validaciondelmodelode simulacionque se desarrolla,todaslas
variables de interéspresentan un error inferior al 5% con respecto a los

datos de disefio, lo quedemuestra el ajuste del mismo al casode estudio.

3. Se realiza el analisis de sensibilidad del modelo para
verificarsurespuesta ante cambios en laalimentacion a la secciéntanto de
naftaligeracomo de la corrientehidrogenada; donde se obtiene el

comportamientoesperado en todos los casos.

4. Se estudia el proceso al final delciclo de operacion del reactor, donde se
obtieneque el enfriadorporairees el equipoque podria interferir en la

operacion.

5. Para lascondiciones finales delciclo del reactor (450 °C) se
hacenecesario la modificacién de la configuracién del enfriadorpor aire
A-501 a 3 ventiladores, o0 se obtendraunatemperatura a la salida del
mismo de 105 °C.
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Conclusiones

1. Se desarrollaunmodelo de simulacion del esquemapropuesto para la
isomerizacion de lasnaftasligerasque se obtienen en la fraccion HK-70

de la refineria “Camilo Cienfuegos”.

2. El  modelosevalidamediante los valores de disefio delos
parametrosoperacionales delcasode estudio, con
erroresrelativosinferiores al 5 % para todos y se

verificasucomportamiento ante cambiosefectuados al mismo.

3. El enfriadorpor aire A-501 es el equipoqueinterfiere en la operacién de
la plantacuando se trabaja en el final del ciclo del reactor,
siendonecesaria la  modificacion  de  suconfiguracion  para

mantenerlascondiciones de disefio.
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Recomendaciones

Se recomienda al departamento técnicoimplementarel modelo de simulacion
del esquemapropuesto para predecir el funcionamiento del proceso de

isomerizacion.
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Anexos:
Anexo 1
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Figura A.1: Esquema de la seccion de Hidrotratamiento de Naftas (HTN)

Anexo 2
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Figura A.2: Esquema de la seccion de reaccion de isomerizacion (PENEX)
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Anexo 3

Figura A.3: Esquema previsto para la refineria “Camilo Cienfuegos” segun el
disefio ruso.

Anexo 4
Flujo de hidrégeno (kmol/h) | Flujo de isomerizadoestable (kmol/h)
120 39,9799432
126,4 31,82
130 29,11
135 23,5
140 18,00677125

Tabla A.1: Tabla del comportamiento de flujo de hidrogeno con respecto al

producto deseado.

Anexo 5
Flujo de HK-70 (kg/h) Flujo de isomerizado estable(kg/h)
16340 1777
17516 2279
17920 2559
18240 2810
18560 3149

Tabla A.2: Tabla del comportamiento de flujo de la fraccibn de HK-70 con
respecto al flujo de la corriente de salida de la torre estabilizadora: isomerizado

estable.



Anexo 6

i ) Fuid Package: Basic-1
7 Material Stream: HK-70
g Property Package: PRSV
% COMDITIONS
1 Overall Liguid Phase: Aqueous Phase Wapaur Phase
12| wapour / Phase Fraction 0.0000 * 06933 0.1067 0.0000
13] Temperature: () 8568 8568 B5.68 8568
14| Pressure; {kPa) 6079 6074 f07.3 A07.9
15| Molar Flow {kamale/h] 2655 372 28.33 00000
18] Mass Flow (ka/h) 1752+ 004 * 1.70Le+004 5104 10.0000
17| Std [deal Lig Vol Flow {m3/h) 2137 206.86 0.5115 0.0000
18] Molar Enthalgy (k) kgmele) -1.740e 005 -1.612e+005 -2 8114005 -1.346e+005
13| Molar Entropy (ke kgmiole-C) 8405 85.85 68.96 1559
20| Heat Flow {kfh) -i.619e+007 -3822e+007 -7.965e+006 0.0000
21| Lig Vel Flow @5td Cond {m3/h} 2704 % 26.75 0.5032 0.0000
| 22] ) ) Fluid Package: Basiz-1
B Material Stream: isom estables
ET Property Package: PREV
25
251 COMNDITIONS
7 Overall Liguid Phase Wapour Phasa
28| Wapour / Phase Fraction 0.0000 1.0000 0.0000
23| Temperature: (€} 1236 1736 1236
30| Pressure: (lFa) SE0.7 3807 930.7
31} Molar Flow {kamale/h) 30,95 3095 0.0000
32| Mass Flow {karh) 2279 2279 0.0000
33| Std Ideal Lig Vol Flow {m3/h] 3.524 3524 0.0000
34| Molar Enthalpy (kJ/kgmiale) -L488e+ 005 -1488e+ 005 -1.32%e+005
35| Molar Entropy (klfkgmole-C] 80.02 80.02 1428
36| Heat Flow (ki/h) 4,606+ 006 4,606+ 006 0.0000
37| Lig Vol Flew @Std Cond {m3/h) 3.508 * 3509 0.0000
& ) Fuid Package: Basic-1
3 Material Stream: C45400
a1 Property Package: PRSV
41
| COMDITIONS
4 Overal Liguid Phase Agquecus Phase Wapour Phase
44| Wapour / Phase Fraction 0.0000 09993 0.0007 0.0000
45| Temperature: [} -28.39 -28.39 -28.39 -28.39
43| Pressure: (kFa) 1177 1177 1177 177
47 Ml}lir Flow ﬂig_muwh] 2353 235.1 0.1745 0.0000
[ Mass Flow {kg_."h} B4 B0l 3143 0.0000
43| Sid Ideal Lin Vol Flow {m3/h) 19.44 19.44 3.150e-003 0.0000
50| Molar Enthalpy (k) kgrele) -1, 1248+ 005 -1,123e+ 005 -2, B95+005 -7 950e+004
51| Molar Entropy (k) kgmiole-C) 100.1 100.1 4093 1624
52| Heat Flaw {kfh) -2 fedde =007 -2 63%e+007 -5.051e+004 0.0000
53| Lig Vol Flow @5td Cond {m3/h) 1941 * 19.41 3.0%9e-003 0.0000
El ] Fluid Package: Basis-1
5 Material Stream: producto
56 Property Package: PRIV
57
| COMDITIONS
59 Overall Liquid Phase
60| Vapour / Phase Fraction 0.0000 1.0000
61] Temperature: (€ 1236 1236
62| Pressure; (kPa) 9807 9807
£3] KBC Advanced Technologies, plc. Petro-5IM w60 (Build 1326) Page 1 of 4




] i . Fluid Package: Basiz-1
7] Material Stream: producto (continued)

E Property Package: PR3V
% CONDITIONS

1 Overall Liquidl Phase

12) Melar Flow {kgrmale/h) 2166 2166

13] hdass Flow {ka/h} 1595 1595

14| std Ideal Lig Vel Flow im3/h) 2467 2467

15| Molar Enthalpy (k)/kgmole] -1488a+005 -1488e4+005

16| Molar Entropy {kJ/kgmiole-C) 80.02 80.02

17| Heat Flow (kJ/h) 3.225e+006 3.245e+006

18] Lia Vel Flow @5td Cond {m3/h} 2456 " 2456
|13} ) Fluid Package: Basis-1
B Material Stream: 18

n Property Package: PR3V
I
5| CONDITIONS

4 Owerall Vapour Phase

25| Vapour / Phase Fraction 10000 10000

28| Temperature: [(a} 3633 3633

27| Pressure:; (kPa) 3334 1334

23| Molar Flow (kgmale/h) 1.830e+004 1,830+ 004

23| Mass Flow {ka/h} 5.8792+005 5.8792+005

30| Std Id E'!| Lig Vol Flow (m3/h) 1463 1463

31| Molar Enthalpy (k) kgmuole) -b.2T26+004 -6.272e+004

32| Molar Entropy (k) kgmole-C) 2203 3203

33| Heat Flow {kJh) -1148a+008 -1.1482+009

34| Lig Yol Flow @5td Cond {m3/h} 1572 1572

35 ) ) Fluid Package: Basiz-1
e Material Stream: H25200

37 Property Package: PREV
38

| CONDITIONS

40 Overall Vapour Phase

41| Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000

42| Temperature: (€} 110°*F 2110

43| Pressure: (kPal Spa4 " Sea4

44| Molar Flow {kgmale/h) 1264 * 1264

45| Mass Flow {kg/h} 6122 6122

45| std Ideal Liq Vol Flow {m3/h) 4221 4221

47| Molar Enthalpy (kJ/kgmole] -1439 -3439

| Molar Entropy {klfkgmule-C) 134.2 134.2

43| Heat Flow {kih) -4.347e+005 -4 347e+005

0] Lig Vel Flow @5td Cond (m3/h}

51} ) Fluid Package: Basiz-1
B Material Stream: 21

53 Property Package: PREV
54

0 CONDITIONS

36 Owverall Vapour Phase

57| Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000

58| Temperaturs: Q) 80.00 ¢ 80.00

53| Prassure: {kPa) 3334 3334

0] Molar Flow {kamola/h) 1842+ 004 L842e+004

El] s Flow {karh) 58850 +005 5.885¢+005

2] Std Ideal Lig Vol Flow {m3/h} 1467 1467

£3] KBC Advamced Technologies, plc Petro-5In w60 (Build 1326) Page 2 of 4




il . ) Fluid Package: Basis-1
i Material Stream: 21 (continued)

8 Propsry Package: PREY
% CONDITIONS

11 Overall Vapour Phase

1| Molar Enthaloy (k) kgmole] -B.653e+004 -B.6530+004

L] Melar Entropy {kl/kgmole-C) 1704 1704

14{ Heat Flaw {kifh -1.584e =009 -1.5%4e+009

15{ Lig Vol Flow @5td Cond {mad/h 1559 1600

19 ) Fluid Package: Basis-1
il Material Stream: 12

13 Property Package: PRSY
% CONDITIONS

il Overall Vapour Phase

22| Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000

43| Temperature: [(w] 40.00 40.00

] Progsure, ikPa) 334 334

35| Molar Flow {kgmole/h) 1.814e+004 1814e+004

26| Mass Flow {ka/h) 5.774e+005 5.774e+005

27| std Ideal Lig Vol Flow {m3fh) 1484 1404

28| Molar Enthalpy {k)/kgmolg) -8.9182 + 004 -8.9182 4 004

23| Molar Entropy {kl/kgmola-C) 1612 1612

30| Heat Flow [k)h) -L617e+009 -L617e+009

310 Lig Vel Flow @5td Cond {ma3rh) 1584 1585

132 _ Fluid Package: Basis-1
E Material Stream: 14

Erl Property Package: PREV
35

351 CONDITIONS

L Overal Liguid Phase

38| Vapour / Phase Fraction 0.0000 10000

33| Temperature: (C} 40,00 40,00

40| Prassure: {kPa) 1942 2842

141) Molar Flow {kamole/h] 1046 1046

42 Mass Flow {ka/h} T6d7 T6d7

431 Stdl Ideal Lig Vol Flow {ma3/h) 1214 1219

41 Molar Enthalpy {k)fkgmole) -1.788e+005 -1.788e+005

45| Molar Entropy {kl/kgmole-C) 4256 4256

45| Heat Flow (ki -L.870e+007 -1.870e+007

47| Lig Vel Flow @5td Cond {m3/h} 1214 1214

ﬂ . Fluid Package: Basiz-1
) Material Stream: 29

50 Propsry Package: PREY
51

3| CONDITIONS

53 Overall Vapour Phase

54| Wapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000

55| Temperature: c 1100 1100

56| Pressure: (kPaj 3334 3344

57 Molar Flow {kamole/h) 266.2 266.2

58] Mass Flow {ka/h) 1.0882+004 10882+ 004

53] 5id [deal Lig Vol Flow {m3/h) PEE 2336

£0] Molar Enthalpy {klfkgmole] 9.541e+004 9.541e+004

61| Molar Entropy {kl/kgmele-C) 166.5 166.5

2] Heat Flow {klh) -2 5d0e+007 -2 5d0e+007




5] ) . Fluid Package: Basis-1
H Material Stream: 29 (continued)

& Property Package: PRSV
19_0 COMNDITIONS

11 Overall Vapour Phase

12] Lig Vol Flow @5td Cond (mi/h) 2240 2240
|13 . Fluid Package: Basis-1
4 Material Stream: 23

15 Property Package: PRSV
= CONDITIONS

18 Cwerall Wapour Phase

13| Wapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000

20] Temperature: {C) 360.0 = 360.0

21| Pressure: (kPa) 3334 3334

22| Moalar Flow {kamaole/h) 1.831e+004 1.831e+004

23] Mass Flew (k) 5.879e+005 5.879e+005

24| std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 1460 1460

25 Maolar Enthalpy (k)/kgrnole) -6.2602+004 -6.2692+004

26| Maolar Entropy {kJ/kgmole-C) 2198 2198

27| Heat Flow {lel/h) -1,1482+009 -1.1482+009

22| Lig Vol Flow @5td Cond {m3/h} 1584 * 1585

|25/ ) Fluid Package: Basis-1
20 Material Stream: 6

EN Property Package: PRSV
32

B CONDITIONS

34 Overall Vapour Phase

35| Wapour/ Phase Fraction 1.0000 10000

36| Temperature: (C) 100.0 * 100.0

37| Pressure; (kPa) 405.3 4053

38| Molar Flow {kamole/h) 2748 2745

33| Mass Flow {kg/h} 1.820e+004 1.820e+004

40| 5td Ideal Lig Vol Flow {m3/h) 2843 2843

41) Malar Enthalpy (k) kgmale) -1.472e+005 ~1.472e+00%

42| Molar Entropy (k) kgmole-C) 158.0 158.0

43| Heat Flow {k/h) -4.046e+007 -4.046¢+007

44| Lig Vol Flow @Std Cond imi/hy 2810 ¢ 2810




