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Resumen

Resumen
El craqueo catalitico fluidizado juega un papel fundamental en una refineria de petréleo con
proceso de conversion media, donde la efectividad del catalizador y su operacién exitosa
determinan su rentabilidad. En tal sentido es objetivo del presente estudio, evaluar qué
consecuencias operacionales experimentard el reactor de craqueo catalitico fluidizado al
procesar diferentes corrientes de alimentacion. En el estudio se realiza una consulta
bibliografica fundamentando el proceso de craqueo catalitico y las herramientas
fundamentales para su evaluacion. Se determina utilizar el software Petro-SIM 6.0, con la
utilidad FCC-SIM 6.0 para la calibracion del reactor y posterior evaluacion del mismo. Se
obtiene el modelo simulado del reactor utilizando las herramientas antes mencionadas. En la
validacion del mismo se obtienen errores relativos por debajo del 10 % y con el anélisis de
sensibilidad se determina que sigue un comportamiento adecuado del proceso. EI modelo se
utiliza para la evaluacion del reactor con las dietas Leona 22, Urals y Sahara Blend. La misma
reporta que la alimentacion a partir del procesamiento del crudo Urals es la mejor opcion, pues
cumple con los requisitos fisico-quimicos e hidraulicos de la planta, mientras que el Leona 22
y el Sahara Blend no son procesables porque no cumplen con los requerimientos hidraulicos.
Se realizan ademéas recomendaciones para el procesamiento de los mismos bajo otras

condiciones.



Abstract

Abstract
The fluidized catalytic cracking plays a fundamental role in an oil refinery with medium
conversion process, where the effectiveness of the catalyst and its successful operation
determine its profitability. This study has the goal to evaluate the operational consequences
that will experience the fluidized catalytic cracking reactor when processing different feed
currents. In the study, a bibliographic consultation is carried out, basing the catalytic cracking
process and the fundamental tools for its evaluation. It is determined to use Petro-SIM 6.0
software, with the FCC-SIM 6.0 utility for reactor calibration and subsequent evaluation. The
methodology used to calibrate the reactor using the aforementioned tools is presented and
were obtain relatives error below 10 %. The model used for the evaluation with the Leona 22,
Urals and Sahara Blend diets is validated by determining the relative error after the reactor is
calibrated and with a sensitivity analysis to check the behavior of the reactor. The evaluation
reports that the Urals is the best option, since it meets the hydraulic and physical-chemical
requirements of the plant, while the Leona 22 and the Sahara Blend are not processable in the
plant because they do not meet the hydraulic requirements. Recommendations are also made

for processing them under other conditions.
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Introduccion

Introduccion
El craqueo catalitico fluidizado (fluid catalytic cracking, FCC) juega un papel fundamental en
una refineria integrada, como el proceso de conversion primario. Para muchos refinadores, es la
clave para la rentabilidad y su operacion exitosa determina si la refineria es 0 no competitiva en
el mercado actual (Sadeghbeigi, 2000).
Los procesos de craqueo catalitico aparecen a finales de 1920. Aunque permitian la
eliminacién del carbén mas facil, limitaba los tiempos de operacion por las necesarias
interrupciones para reemplazar, reactivar o regenerar el catalizador contaminado por el carbon.
El proceso Houdry en 1936 fue la primera unidad con una aplicacion comercial real.
Empleaba una serie de camaras de reaccion, unas en servicio y otras en limpieza y
regeneracion.
Los primeros catalizadores para el craqueo catalitico fueron arcillas naturales, silicatos de
aluminio amorfos, o sea compuestos de silice, alimina. La verdadera revolucion en
catalizadores lo constituyd el descubrimiento de las zeolitas, mucho mas activas y selectivas a
gasolina.
El desarrollo de este proceso ocurre cuando comienzan a utilizarse en los afios 1940, los
lechos fluidizados para la manipulacion del catalizador, como una alternativa para la
obtencion de gasolina durante la Il Guerra Mundial, pues se necesitaba mejorar su calidad
mediante un incremento en su octanaje (Meza et al, 2001) (Niccum et al, 2003) (Letzsch,
2006).
El inyecto a la unidad constituye una de las variables mas importantes. Sus caracteristicas
inciden sobre la conversion, funcionamiento y la calidad de los productos obtenidos. Su
calidad esta determinada por los tipos y proporciones de los hidrocarburos que lo constituyen,
ademas por la cantidad y caracteristicas de las impurezas presentes en el mismo, asi como por
el proceso de refinacion que las generd. Un cambio en la calidad de la carga puede conllevar a
la necesidad de cambiar: el flujo de alimentacion programado de la misma, los parametros
tecnoldgicos e incluso algunos aspectos del disefio (Agusto e Silva, 2002) (CUPET, 2000).
La refinacion de petréleo en Cuba depende de la importacion de crudos debido a que el crudo
cubano no presenta la calidad requerida para su procesamiento en las instalaciones que existen

actualmente, lo que obliga en ocasiones, a mezclar los crudos importados con crudo cubano.




Introduccion

La refineria Camilo Cienfuegos, objeto de este trabajo, esta ubicada al norte de la bahia de
Cienfuegos y es una de las grandes inversiones que se iniciaron con la colaboracion de la
desaparecida Unidn Soviética. Fue disefiada para procesar 65 000 barriles por dia del crudo
ligero medio (33 ° API) Romanskino de origen soviético.

En el afio 2007 y con la creacién del ALBA; Cuba y Venezuela firmaron un contrato que
permitié la reactivacion y puesta en marcha de la Refineria. A partir de un estudio de
factibilidad econdmica se obtuvo que la mezcla de crudo a utilizar como materia prima en la
planta de destilacion atmosférica (seccion-100) estaria constituida por 12% volumen de crudo
Merey 16 y 88 % volumen de Mesa 30. El esquema de refinacién primario esta constituido por
una unidad de destilacion atmosférica, una unidad de reformacion catalitica, una planta

MEROX para tratamiento del turbo combustible y una unidad de fraccionamiento de GLP.

Con el objetivo de mejorar la rentabilidad del proceso se realiza el disefio de la Expansion de
la Refineria y que posteriormente por decisiones estratégicas se divide en fases, donde la Fase
| se compone principalmente de una unidad de destilacion al vacio y una unidad de craqueo
catalitico con las unidades auxiliares necesarias para su funcionamiento y la Fase Il consiste

en el completamiento del proyecto original.

Situacion problematica:

Debido a la baja disponibilidad del crudo liviano Mesa 30 se ha sugerido la utilizacion de
crudos disponibles en el mercado, que por lo general son méas pesados y con mayor contenido
de contaminantes. Por lo que es necesario identificar posibles impactos operacionales, tanto en
las unidades existentes como en las nuevas que forman parte del Proyecto Fase I, con el
proposito de asimilar los diferentes crudos manteniendo los rendimientos esperados.

Problema cientifico:
¢ Qué consecuencias operacionales experimentara el reactor de craqueo catalitico fluidizado al

procesar diferentes corrientes de alimentacion?

Hipétesis:
Si se evalua el reactor de craqueo catalitico fluidizado es posible determinar que cambios
operacionales ocurriran cuando se procese el gaséleo de vacio de diferentes alimentaciones de

crudo.




Introduccion

Objetivo general:

Evaluar el reactor de craqueo catalitico fluidizado disefiado para la Fase | del Proyecto

Expansion, ante un cambio en la dieta de la Refineria de Cienfuegos.

Objetivos especificos:

1.

Fundamentar mediante la revision bibliografica el proceso de craqueo catalitico y las
herramientas utilizadas para su evaluacion.

Obtener un modelo de simulacion que permita el estudio del reactor de craqueo
catalitico.

Validar el modelo que se desarrolla.

Evaluar diferentes alimentaciones al reactor de craqueo catalitico mediante el modelo
de simulacion desarrollado.

Proponer los cambios operacionales necesarios para la unidad de craqueo catalitico que

respondan ante las diferentes alimentaciones.




Introduccion

Breve descripcion de la estructura del trabajo.

Capitulo I: Analisis Bibliogréafico.

En este capitulo se realiza la fundamentacion tedrica del trabajo, abordando todo lo referido al
proceso de craqueo catalitico: generalidades, una breve sintesis, caracterizacion de la carga,
catalizadores y parametros tecnolégicos. Se presentan ejemplos de trabajos donde se simula el
proceso de FCC y del software utilizado. Para la realizacion del mismo se consultan
bibliografias brindadas por la refineria de petroleo “Camilo Cienfuegos™, navegadores en
Internet y otros medios de informacién como son revistas actualizadas, tesis de grados,

maestria y doctorados.

Capitulo Il: Materiales y métodos

En este capitulo se realiza una caracterizacién general de la operacion de la unidad de craqueo
catalitico. Se describe la operacion del rector de craqueo catalitico fluidizado, caso de estudio.
Se presenta la metodologia que sera utilizada para la calibracion del reactor y su posterior

evaluacion al cambio de dieta.

Capitulo I11: Analisis de resultados

Se obtiene el modelo de calibracién este es validado determinando el error relativo de los
parametros operacionales y las propiedades fisicas-quimicas de las alimentaciones y productos
utilizados en la calibracion. Ademas se realiza un andlisis de sensibilidad con el fin de analizar
el comportamiento del reactor de FCC. Ademas se realiza la evaluacién con las diferentes

alimentaciones y se presentan las recomendaciones para la operacion del reactor de FCC.
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Capitulo 1. Analisis Bibliografico
En este capitulo se realiza la fundamentacién tedrica del trabajo, abordando lo referido al
proceso de craqueo catalitico: generalidades, una breve sintesis, caracterizacion de la carga,
catalizadores y parametros tecnoldgicos. Se presentan ejemplos de trabajos donde se simula el
proceso de FCC y de los software utilizados. Para la realizacion del mismo se consultan
bibliografias brindadas por la refineria de petréleo “Camilo Cienfuegos”, navegadores en
internet y otros medios de informacién como son revistas actualizadas, tesis de grados,

maestria y doctorados.

1.1 Generalidades del proceso catalitico.

El craqueo catalitico (FCC) es un proceso de refinacion que tiene por objeto aumentar la
produccién de nafta y gas licuado del petréleo (GLP) convirtiendo las fracciones pesadas del
petréleo (gasoleos pesados y residuos) en fracciones livianas, con mayor valor comercial.
Aunque la desintegracion catalitica es un proceso conocido desde inicios del siglo XX, el
mismo trascendié por varias etapas: el craqueo catalitico en lecho fijo, lecho movil con
elevacién mecanica, lecho mdvil con transporte neumatico hasta el conocido hoy craqueo
catalitico en lecho fluidizado (Anexo 1) (Sanchez, 2012).

Agusto e Silva (2002), CUPET (2000) y Hernandez (2003) coinciden que la funcién del
proceso FCC es convertir fracciones pesadas de petroleo y de bajo valor comercial en
productos de alta calidad como la gasolina de alto octano y las olefinas a partir del uso de un
catalizador de naturaleza zeolitica. Ademas, como subproductos se obtienen aceites pesados y
gases ligeros que son utilizados como combustible dentro y fuera de la refineria.

A nivel internacional, los FCC proveen casi la mitad de las naftas que entran en la seccion de
mezclas para la obtencion de gasolinas conocidas técnicamente como pool de gasolinas.
Ademas, el 90% de las olefinas contenidas en la gasolina provienen de este proceso ejerciendo
una marcada influencia en la calidad y cantidad de las gasolinas (Angulo, 2012).

La caracteristica fundamental de la unidad de desintegracion catalitica (Figura 1.1) es la union
de dos unidades: un reactor a una temperatura en torno a 500 °C donde el hidrocarburo
suministrado en fase vapor se fragmenta en contacto con el catalizador a alta temperatura, y un

regenerador que opera sobre los 680 °C, donde el catalizador ya agotado se envia y se reducen
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los depositos de carbono de 1 — 2 % hasta el 0,4 — 0,8 %. Pasados 5 — 10 minutos las
particulas calientes se devuelven al reactor (Barreiro, 2007).

Valvula

*
— Productos FCC

Ciclones

REACTOR

AGOTADOR
—* Gases de combustidn

Wapor de agotamiento

TUBROD
ELEVADOR

Valvula

REGEMNERADOR

Distribuidar de aire

Alirnentacidn + —

vapor de dispersian — Aire

*—T— Valvulas

Figura 1.1 Unidad de desintegracién catalitica. Fuente (Meza et al, 2001)

Tipicamente las unidades de FCC se conforman de varias secciones como son: reaccion -
regeneracion, fraccionamiento y finales ligeros, en las dos Ultimas es donde realmente se
obtienen los productos de la unidad en general, y estdn compuestas por columnas de
fraccionamiento, absorbedores, tambores, intercambiadores de calor y otros. Cabe destacar
que estas unidades de proceso son de tecnologia licenciadas por compafiias como Exxon
Mobil, Shaw, KBR, Axens, Lummus, UOP y otras (Jechura, 2015).

1.2 Unidades FCC actuales.

Barreiro (2007), plantea que existen diferentes disefios de craqueo catalitico y que la unién
entre reactor y regenerador, el tipo y tamafio de catalizador y las lineas de transporte utilizadas
varian de unos procesos a otros. Sin embargo en Hernandez (2003), se especifica que los
fundamentos son los mismos y en todos los casos implican el uso de lechos fluidizados.
Ademas se argumenta que las configuraciones actuales mas importantes son fabricadas por
UOP, Kellogg, Exxon y ESSO. Que cada configuracion presenta variaciones en aspectos
mecanicos, hidrodindmicos y de disefio. Estas caracteristicas permiten clasificarlas en dos
tipos de acuerdo al arreglo de los equipos y accesorios: la unidad aglomerada (stacked unit) y

la unidad disgregada o lado a lado (side-by-side unit).
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A B
Producto FCC I—' Producto FCC
REACTOR

REGENERADOR REACTOR

Gases de
combustién

Ciclones
AGOTADOR Gar?bs dz on |  AGOTADOR
Vapor de co ustio “apor de
agotamiento REGENERADOR agotamiento
Distribuidor Distribuidor
de aire de aire .
-~ RISER Aire - RISER
Aire T T
Carga + l— Carga +
Vapor de “Yapor de
dispersion dispersion

Figura 1.2 Tipos de arreglos mecanicos en UFCC. A. Unidad disgregada. B. Unidad aglomerada. Fuente
(Hernandez, 2003)

1.3 Quimica del proceso

La unidad moderna FCC puede aceptar una amplia gama de materias primas. Un hecho que
contribuye a su reputacion como uno de los procesos de refinacion mas flexibles en uso hoy en
dia (Meyers, 2003). La alimentacion proviene de los fondos de la destilacion atmosférica o de
los destilados y/o fondos de la torre de vacio, aunque muchas refinerias mezclan las corrientes
de ambas etapas de destilacion (Meza et al, 2001).

Meyers (2003), plantea que las materias primas y productos obtenidos comunes que alimentan

las unidades son:

Materias primas Productos finales
] (- e El gas combustible (etano e hidrocarburos
e (Gasoleos atmosféricos. gy
mas ligeros).
e GasOleos de vacio. e Gas licuado de petréleo (GLP)
e Gasoleos de coquizacion. e Gasolina.

e Gasoleos craqueados

o e Aceite de ciclo ligero (LCO)
térmicamente.

e Aceites desasfaltado con e Fondos del fraccionador (aceite en
disolvente. suspension o slurry).
e Extractos de aceite. e Coque y gas de combustion.
e Sulfuro de hidrogeno (de regeneracion de

e Fondos de hidrocraqueo .
aminas).

De igual forma Meyers (2003), comenta que a pesar de que la gasolina es tipicamente el
producto mas deseado de esta unidad, el disefio y las variables de funcionamiento se pueden
ajustar para maximizar otros productos. Los tres principales modos de operacion son:
producciéon maxima de gasolina, produccion maxima de aceite de ciclo ligero y produccién

maxima de olefinas ligeras.
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1.3.1 Caracterizacion de la carga

En Sé&nchez (2012), se plantea que los hidrocarburos parafinicos, olefinicos, nafténicos y
aromaticos, en sus mas diversas formas y arreglos, forman parte del inyecto, en mayor o
menor proporcion segun sea su procedencia.

Mientras que en CUPET (2000), se plantea que estas caracteristicas influencian directamente
los rendimientos y la calidad de los productos obtenidos y que cuanto mas elevado es el peso
molecular de hidrocarburos nafténicos, isoparafinicos y parafinicos, mas facil es el craqueo,
debido a sus estructuras saturadas.

Estos dos autores concuerdan que la conversion no se ve limitada por la velocidad de craqueo
si se utilizan catalizadores mas activos o se alteran las condiciones operaciones. El factor

limitante normalmente es la formacion de coque

Olefinas —- Incremento Coque

Parafinas — 100 % se convierte en producto

Naftenos _— 80-100% se convierte en productos
Aromaticos =~ =———> 0-30 % producto y lo demaés se convierte en coque

Varios autores como Agusto e Silva (2002), CUPET (2000) y Sadeghbeigi (1995) coinciden
gue otras caracteristicas que definen el inyecto son:

Rango de destilacién - volatilidad:

La carga no debe contener hidrocarburos muy livianos, pues éstos son altamente refractarios al
craqueo y consumen gran parte de la energia contenida en el catalizador para sobrecalentarse.
El 5% vaporizado del inyecto debe ser mayor o igual a 370°C.

Densidad:

Es funcion de dos variables: rango de destilacion y composicion (tipos de hidrocarburos
predominantes). Manteniendo el rango de destilacion la densidad sera influida por la
composicion.

Residuo de carbono:

Indica la tendencia de la carga para generar coque. Su importancia ha aumentado debido al
inyecto de cargas pesadas. Los métodos utilizados para determinarlo son: Residuo de Carbon
Conradson (RCC) y Residuo de Carb6n Ramsbotton (RCR).
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Metales:

Los criterios para el contenido maximo de metales deben emitirse por el fabricante del
catalizador, ya que al adsorberse en su superficie actia como agente deshidrogenante, por lo
que aumenta la produccion de coque y gas combustible.

Contenido de azufre:

El contenido de azufre no tiene una especificacion rigida en él, depende de la disponibilidad
de gasoleo y principalmente de la especificacion de la nafta. Su contenido promedio en el
inyecto esta en el rango de 0,8 a 2,0 % peso.

Contenido de asfaltenos:

Junto con el residuo de carbono, el contenido de asfaltenos es un potencial indicador de
formacion de coque. Para gaséleos convencionales su contenido varia en el rango de 0,15 a
0,20 % peso. En residuos de vacio es mayor de 10 % peso. Los nuevos modelos admiten hasta
2% en peso de asfaltenos.

Factor de caracterizacion (K):

El factor K indica la craqueabilidad de la carga y su tendencia a la formacion de coque. Este
factor varia de 10 a 13 para fracciones de petrdleo en general y para cargas de craqueo debe
estar entre 11,5 y 12,5. Valores debajo de 11,5 indican carga aromatica, de dificil craqueo,
elevada formacion de coque y baja conversion. Para valores arriba de 12,5 la carga es
parafinica, de facil craqueo, baja generacion de coque y alta conversion.

Punto de anilina

El punto de anilina indica la aromaticidad o parafinicidad de la carga. Es la menor temperatura
en que un determinado volumen de anilina (fenil-amina) forma una mezcla homogénea con
igual volumen de una fraccion de petroleo. Si el punto de anilina es mayor de 85 °C, indica
carga parafinica. Este pardmetro no se utiliza para cargas muy pesadas, ya que es un producto

oscuro y por tanto el punto donde ocurre la homogeneidad de la mezcla no es muy confiable.

1.3.2 Principales reacciones quimicas

Los autores Gary et al (2001), Austin (1998) y Meyers (2003) proyectan que los productos
formados en el craqueo catalitico son el resultado de reacciones tanto primarias como
secundarias (Anexo 2y 3).

Las reacciones primarias pueden ser representadas como sigue:
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Parafina — parafina menores + olefinas 11
Alquilonaftenos — naftenos + olefinas 1.2
Alquiloaromatico — aromatico + olefinas 1.3

e Craqueo de parafinas
El craqueo catalitico de parafinas se caracteriza por la alta produccion de hidrocarburos
propano y butano. EIl tamafio y la estructura de las parafinas determinan las velocidades de
reaccion y los productos. La isomerizacion de estructuras ramificadas y la formacion de
hidrocarburos aromaticos es el resultado de reacciones secundarias que implican olefinas.
Con respecto a las velocidades de reaccion, el efecto del catalizador es mas pronunciado
cuando el numero de atomos de carbono en la molécula aumenta, pero el efecto no es
apreciable hasta que el nimero de atomos de carbono es de al menos seis.

e Craqueo de olefinas.
Las principales reacciones que ocurren en el craqueo de olefinas son:
1. Ruptura del enlace carbono-carbono
2. Isomerizacion
3. Polimerizacion
4. Saturacion, aromatizacion, y la formacion de carbono.
La isomerizacion, saturacion y aromatizacion de olefinas garantizan el alto ndmero de
octanaje.

e Craqueo de hidrocarburos nafténicos.
La reaccion mas importante de craqueo de naftenos es la deshidrogenacion de aromaticos.
También ocurre la ruptura del enlace carbono — carbono pero a temperaturas por debajo de
540 °C la reaccion de deshidrogenacion es considerablemente mayor.

e Desalquilacion de aromaticos.
Los hidrocarburos aromaticos con grupos alquilo que contienen menos de tres atomos de
carbono son muy reactivos. La reaccién predominante para compuestos aromaticos con largas
cadenas de alquilo es la separacion limpia de las cadenas laterales sin romper el anillo.
También se presentan reacciones secundarias estas son: Isomerizacion, ciclizacion,

transferencia de hidrdgeno, condensacion.

10
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1.4 Catalizadores de FCC
Para el proceso FCC el catalizador se formula con materiales clasificados como: componente
activo, matriz y aditivos. La proporcion de estos componentes depende de los objetivos de
operacion tales como maximizar el indice de octano de las gasolinas o minimizar la
produccién de coque. El diametro de particula promedio de un catalizador varia entre 50 y 70
micrometros y estd conformado principalmente por silice, alimina y tierras raras (Hernandez,
2003).
CUPET (2000), eshoza que el catalizador de craqueo en lecho fluidizado desempefia tres
importantes funciones en el proceso:
e Promueve las reacciones de craqueo: principal funcion
e Agente de transporte del coque: del reactor para el regenerador para la quema del
coque depositado
e Agente de transferencia de calor: generado por la quema de coque (reaccion
exotérmica), se transfiere del regenerador al riser para vaporizar la carga y calentarla
hasta las condiciones ideales para las reacciones de craqueo.
Gary et al, (2001) dividen los catalizadores en tres clases:
Clase 1: Aluminosilicatos naturales tratados con acido.
Clase 2: Combinaciones sintéticas silice-alumina amorfas.
Clase 3: Catalizadores sintéticos cristalinos de silice-alumina llamados zeolitas 0 tamices
moleculares.
La mayoria de los catalizadores utilizados en las unidades comerciales hoy en dia son ya de
clase 3 0 mezclas de las clases 2 y 3. Las ventajas de los catalizadores de zeolita sobre los
catalizadores naturales y los sintéticos amorfos son:
e Mayor actividad
e Mayores rendimientos de gasolina en una conversion dada
e Produccion de gasolinas que contienen un mayor porcentaje de parafinas
e hidrocarburos aromaticos.
e Rendimiento inferior de coque
e Aumento de la produccion de isobutano.
e Capacidad para ir a mayores conversiones por paso sin sobrecraqueo.

Sanchez (2012), divide las propiedades de los catalizadores en cataliticas y fisicas:

11
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Propiedades cataliticas Propiedades fisicas
e Actividad e [Estabilidad
e Selectividad o Area superficial o especifica

e Didmetro de los poros
e Indice de atricion

e Granulometria

e Densidad aparente

e Volumen de los poros

1.4.1 Regeneracion de los catalizadores

La regeneracion del catalizador es una de las actividades de mayor importancia y su control es
fundamental para un buen desempefio del proceso de craqueo. A través de la regeneracion se
remueve cierta cantidad de coque del catalizador gastado y se restablece la actividad del
catalizador. La quema del coque es una serie de reacciones que ocurren en la superficie del
catalizador con el oxigeno del aire que viene del soplador liberando gran cantidad de energia.
En condiciones normales de operacion una cierta cantidad de carbono permanece en el
catalizador regenerado, que varia en el rango de 0,2 a 0,01 % peso; valor que depende del tipo

de regenerador (regeneracion parcial o total) (CUPET, 2000) (Hernandez, 2006).

1.5 Variables operacionales o parametros tecnoldgicos
El craqueo catalitico es un proceso complejo y se deben lograr tres equilibrios para su buen
funcionamiento y estabilidad (Agusto e Silva, 2002) (CUPET, 2000):

e Equilibrio de calor o energia, llamado balance térmico

e Equilibrio de presiones, llamado balance de presiones

e Equilibrio quimico o de coque, Ilamado balance de carbono
El equilibrio de energia térmica tiene que mantenerse para que a traves de la combustion del
coque, se proporcione la energia necesaria al proceso que se utiliza para:

e Calentamiento del inventario de catalizador en el regenerador.

e Calentamiento del aire para la combustion del coque, desde la temperatura de descarga

del soplador hasta la temperatura de salida de los gases de combustion.
e Vaporizacion de la carga al entrar en el riser.

e Suministrar la energia para las reacciones endotérmicas del craqueo.

12



Capitulo 1. Analisis Bibliografico

e Compensar la péerdida de energia térmica hacia la atmdsfera.
El equilibrio de las presiones es fundamental para que la circulacion del catalizador se
establezca en la direccion adecuada.
El equilibrio quimico o equilibrio de coque consiste en la combustion del coque que se genera
durante las reacciones de craqueo, a través de la inyeccion de aire en el regenerador.
El convertidor esta en equilibrio de carbono cuando la cantidad de carbono producido es igual
a la del quemado, manteniéndose el contenido de carbono (% peso) en el catalizador
regenerado (o en equilibrio) practicamente constante.
La complejidad de mantener estos equilibrios estriba en la relacion existente entre las muchas
variables que intervienen en el proceso ya que la alteracion en una variable hace que otras
variables se ajusten por si mismas, para que el convertidor encuentre su nuevo punto de
equilibrio de energia, lo que acarrea también alteraciones en los rendimientos y calidad de los
productos.
Las variables operacionales pueden agruparse en categorias de dependientes e independientes.
Diferentes autores como Agusto e Silva (2002), Wauquier (1995) y Meyers (2003) consideran
gue son variables dependientes porque los operadores no tienen control directo de ellas y las
variables independientes son aquellas sobre las que los operadores tienen control directo.
Variables independientes
Caudal o flujo de inyecto fresco
El caudal de la carga fresca es establecido a partir de dos funciones: el plan de accién para
abastecer el mercado consumidor y segun las limitaciones de la unidad.
Un aumento en el flujo de la carga fresca, manteniéndose las demas variables independientes
constantes, conlleva a:

e Aumenta la circulacion de catalizador

e Disminuye el tiempo de contacto

e Aumenta el flujo de aire para la combustion del coque

e Disminuye la temperatura del lecho denso del regenerador

e Aumenta la relacién catalizador/inyecto

e Disminuye la conversion

13
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Calidad del inyecto fresco

La calidad de la carga es una variable cuyo adecuado conocimiento permite predecir el
comportamiento del convertidor y, consecuentemente, los rendimientos y la calidad de los
productos. El tipo de hidrocarburo predominante en la carga provee la informacion sobre la
craqueabilidad y refractabilidad de la misma y sus efectos sobre la conversion. Debe
controlarse el contenido de metales pesados (Ni, Fe, Cu, V) y alcalino (Na) por su influencia
en las propiedades cataliticas (actividad y selectividad).

Actividad del catalizador

La actividad del catalizador depende de sus propiedades quimicas, fisicas y del proceso de
fabricacion.

Temperatura de reaccion

La temperatura de reaccion es la principal variable para ajustar la conversion y es la de mayor
efecto sobre el octanaje de la nafta.

La mejor temperatura de reaccion es aquella en que se obtiene la mayor conversion posible y
con aumento en los rendimientos de nafta y GLP.

El rango usual de temperatura de reaccion es de 490-565 °C dependiendo del proyecto del
convertidor. En el riser para craqueo de nafta la temperatura es alrededor de 585 °C.

La temperatura de reaccion puede alterarse a través de dos corrientes energéticas: caudal de
catalizador regenerado (circulacion del catalizador) y temperatura de la carga fresca a la
entrada del riser.

Razon de carga combinada (RCC)

La RCC empeora la calidad de la carga y su craqueabilidad debido a la adicion de

hidrocarburos aromaticos polinucleados presente en el corte de slurry.

Carga fresca +Reciclos

R.C.C.= 1.4

Carga fresca
La RCC es siempre un numero mayor o igual a uno. Una RCC de 1,2 significa que se esta
reciclando 20 % del caudal correspondiente a la carga fresca.

Temperatura del inyecto fresco

La temperatura del inyecto fresco es una de las variables mas importantes, se utiliza para
ajustar el balance térmico del reactor y varia en el rango de 180-380 °C dependiendo de si la

unidad tiene horno para calentamiento o no.
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Los efectos esperados cuando se altera la temperatura de la carga fresca solo se manifiestan si
el control de temperatura de reaccion se mantiene en automatico.

Caudal de vapor de dispersion de la carga

El caudal de vapor de dispersion de la carga es una variable muy importante en el craqueo de
cargas pesadas, principalmente con adicién de residuo.

El vapor de atomizacién reduce el tamafio de las gotas de liquido, mejora la distribucion del
catalizador, facilita la vaporizacion y reduce la produccién de coque.

Esta variable normalmente no varia pues se opera siempre en su caudal de proyecto, lo que
garantiza una mejor atomizacion de la carga.

Presion del reactor

La presion del reactor es una variable importante para el balance de presiones en el sistema.

El valor de operacion de la presion del reactor se establece en el disefio del proyecto,
guedando un rango muy pequefio para variaciones.

Variables dependientes

Relacion catalizador/inyecto

La relacion catalizador/inyecto (C/A) es la relacion entre la masa de catalizador circulante y la
masa de carga en una misma cantidad de tiempo:

Es un factor que incide directamente en la severidad, cuanto mayor sea, mas elevada es la
conversion y la selectividad. Para la produccion de GLP y nafta esta en el rango de 7 - 10.

C Masade catalizador circulando

A Masa de carga

Tiempo de contacto

El tiempo de contacto es un indice que expresa el tiempo de residencia de la carga en el riser.
A medida que ocurren las reacciones de craqueo, varia el caudal volumétrico a lo largo del
riser.

Volumen del riser
TC =

" Caudal volumétrico a la salida del riser 1.6

Temperatura del lecho denso del regenerador
La temperatura del lecho denso del regenerador se ve influenciada por tres factores:

15
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e Cantidad de coque generado

e Caudal de aire para la combustion

e Circulacion del catalizador
Dicha temperatura es una variable importante en el proceso de regeneracion del catalizador.
Caudal de aire para combustion
El caudal de aire para combustion depende solamente de la cantidad de coque generado
durante las reacciones de craqueo.
En regeneradores convencionales (combustion parcial) hay un rango ideal de trabajo entre la
masa de aire inyectada y la cantidad de coque producida, Ilamada razén aire/coque (A/K). La
razon A/K esta relacionada directamente con la eficiencia de la regeneracion, o sea, con el
contenido de carbono en el catalizador regenerado, y varia en el rango de 10-12.
Para regeneradores de combustion total la razon A/K es mayor, pues siempre se utiliza un
exceso de aire para garantizar la combustion completa, ademés de los promotores de

combustién

1.6 Simulacion del proceso de FCC

En la actualidad se han realizado numerosos estudios que involucran la simulacién de
procesos de craqueo catalitico a continuacion se muestran algunos ejemplos:

Hernandez et al, (2004) se realiza la simulacion de una unidad de desintegracion catalitica
fluidizado FCC, donde el resultado principal fue la aplicacién de un modelo para simular el
estado estacionario del regenerador de catalizador en una unidad de desintegracion catalitica
fluidizada, incluyendo una descripcion cinética detallada del comportamiento de la fase densa
y de la fase diluida, tanto en combustién parcial como en combustion total.

Mientras que Flores et al, (2007) realiza la simulacion del FCC con el fin de calcular la
temperatura de mezclado. La determinacion de la misma se obtiene evaluando la entalpia de la
alimentacion de riser con una ecuacion de estado cubica. Ademas, se analiza el efecto de la
caida de presion sobre las variables de proceso (rendimientos de los productos, la temperatura,
la funcién de desactivacion del catalizador, velocidad, densidad y fraccion volumetrica dela
mezcla gaseosa reaccionante de este reactor.

En Garrido (2010) se realiza una simulacion estacionaria de las plantas de un FCCU para la
cual utilizo el software HYSYS V 7.1. Fueron simuladas varias plantas entre ellas la columna

principal perteneciente a la seccion de fraccionamiento de la planta de craqueo catalitico
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fluidizado. Esta simulacién se realizd con el objetivo de mostrar una tendencia del
comportamiento de las operaciones unitarias simuladas o de las plantas en general frente a un
cambio de las condiciones de operacion. Ademas de utilizar los datos entregados por el
software HYSYS V 7.1 para realizar una evaluacion integral energética.

Mientras que Pradhan, (2012) simula la unidad FCC con el objeto de obtener el rendimiento
final de gasolina. Estudio el comportamiento del reactor y se concluyeron las condiciones
optimas para el reactor. Se realiza la comparacion de un riser simple y doble y una condicién
optima. En la simulacion adicional se utiliza un fraccionador de tipo unidad adicional que
apenas afecta al comportamiento del riser. La simulacion se realiza con ANSYS FLUENT 13.0
para mostrar el perfil de temperatura en el regenerador y el producto de reaccion CO,.

Babosa et al, (2013) realiza un estudio motivado por la creciente demanda de fracciones de
petréleo méas ligeras lo que ha requerido que la unidad de craqueo catalitico fluidizado sea
modelada con mayor precision y exactitud. Se obtuvo un modelo mas preciso del riser que es
uno de los principales elementos de la unidad y un conjunto razonable de parametros para el
funcionamiento del mismo que podria conducir a un mejor rendimiento.

En otros estudios consultados motivado por la creciente demanda de fracciones de petroleo
mas ligeras Olufemi et al, (2013) obtiene un modelo mas preciso del riser que es uno de los
principales elementos de la unidad y un conjunto razonable de parametros para el
funcionamiento del mismo que podria conducir a un mejor rendimiento.

Cada uno de estos estudios se trazaron con objetos diferentes: obtener una descripcion cinética
del comportamiento de la fase densa y de la fase diluida del regenerador, la determinacion de
la temperatura de mezclado, mostrar una tendencia del comportamiento de las operaciones
unitarias simuladas o de las plantas en general frente a un cambio de las condiciones de
operacion, obtener el rendimiento final de gasolina y obtener un modelo mas preciso del riser
y un conjunto razonable de pardmetros para la obtencion de fracciones de petroleo mas ligeras.
Todos tienen en comdn la simulacion de unidades de FCC en ese aspecto todos guardan
relacion con el estudio que pretende realizar el autor aunque no todos los objetos de estudio de

los mismos la posean.

1.6.1 Software utilizados en la simulacion de procesos quimicos.
Entre los software utilizados en la industria del petroleo para la modelacion de procesos de

craqueo catalitico fluidizado se encuentran:
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e 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, optimizacion y monitoreo del desempefio, para la industria quimica, polimeros,
especialidades quimicas, metales y minerales. Se desarrolla en la década de 1970 por
investigadores del Massachusetts Institute of Technology (MIT) y se comercializa desde 1980
por una compafia denominada Aspen Tech. 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. Aspen Plus tiene la base de
datos mas amplia entre los simuladores de procesos comerciales. 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 y optimizaciones del
proceso, generacion de resultados en forma grafica y en tablas (Aspen Technology Inc, 2015).

e Hysys
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, ademas de permitir el
empleo de operadores l6gicos y herramientas que facilitan la simulacion de diversos procesos.
Fue adquirido por Aspen Tech en el 2004 por lo que se desarrolla en la actualidad por Aspen
Technology. Es un simulador bidireccional, ya que el flujo de informacion 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 calculos iterativos. Posee un entorno de simulacion modular tanto para estado
estacionario como para régimen dindmico. Es un software que permite la simulacion de
plantas petroquimicas y afines (Henao et al, 2002)
La compafiia Hyperion ha desarrollado un modelo dinamico de Hysys de alta fidelidad para la
unidad de catalizadores de craqueo en lecho fluido que incluye modelos de reactor de FCC.

e PRO/II
El software PRO/II de simulacién integral de proceso es un simulador de estado estacionario
que posibilita un andlisis operacional y disefio de proceso mejorado. Esta disefiado para

realizar calculos rigurosos de equilibro de energia y masa para una amplia variedad de
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procesos quimicos. Desde la separacién de gas y petroleo hasta la destilacién reactiva, PRO/II
ofrece a las industrias del procesamiento de soOlidos, gas natural, petréleo, quimicos y
polimeros la solucion de simulacién de procesos mas integral disponible en la actualidad
(Scheiderelectric, 2015).
Tiene entre sus capacidades principales el procesamiento de petroleo pesado, precalentamiento
de crudo, destilacion de crudo, fraccionador de coque y de unidades FCC, separador (splitter)
y extractor (stripper) de nafta, separador de agua acida, y alquilacion de acido fluorhidrico y
sulfurico (GSE Systems, 2016).

e Petro-SIM
Petro-SIM es un completo simulador grafico de procesos que combina la destacada tecnologia
Profimatics de KBC y modelos de procesos comprobados para efectuar simulaciones rigurosas
de refinerias y plantas petroquimicas. Permite que los ingenieros de procesos optimicen,
analicen y evallen las complejas interacciones que se producen en una refineria mientras
realizan simulaciones de multiples 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.
Petro-SIM, una interfaz basada en Hysys; 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. Es capaz de hacer
proyecciones realistas sobre los rendimientos y determinar el potencial econémico (KBC
Advanced Technologies , 2004).
Acompafia a Petro-SIM un amplio conjunto de modelos de reactor estandares de KBC, que
incluye: Fluid Catalytic Cracker (FCC-SIM) para craqueo catalitico del fluido, Hydrocracker
(HCR-SIM) para craqueo con hidrégeno, Catalytic Reformer (REF-SIM) para reformador
catalitico, Naphtha Hydrotreater (NHTR-SIM) para hidrotratamiento de la nafta, entre otras

unidades.
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1.7 Conclusiones parciales del capitulo |

1.

La caracteristica fundamental del equipamiento de craqueo catalitico es la union de dos
unidades: un reactor a temperaturas en torno a 500°C y un regenerador que opera sobre
los 680°C y pueden presentarse bien como unidad aglomerada (stacked unit) o unidad
disgregada (side-by-side unit).

Las unidades de craqueo catalitico pueden aceptar una amplia gama de materias primas
provenientes de los fondos de la destilacién atmosférica o de la torre de vacio.

El producto mas deseado de la FCC es la gasolina, aunque el disefio y las variables de
funcionamiento se pueden ajustar para maximizar otros productos como el aceite de
ciclo ligero y las olefinas ligeras.

Se establece que para el buen funcionamiento de la unidad se deben cumplir tres
equilibrios: de calor o energia, de presiones y el quimico o de carbono; que se obtiene
manteniendo en los rangos permisibles variables como la temperatura de reaccion, la
presion, el tiempo de contacto.

Se selecciona el simulador Petro-SIM debido a las facilidades que ofrece para las

unidades de craqueo catalitico fluidizado.
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Capitulo 1. Materiales y métodos
En este capitulo se realiza una caracterizacién general de la operacion de la unidad de craqueo
catalitico. Se describe la operacion del rector de craqueo catalitico fluidizado, caso de estudio.
Se presenta la metodologia que sera utilizada para la calibracion del reactor y su posterior

evaluacion al cambio de dieta.

2.1. Unidad de craqueo catalitico (CCU)

La unidad estd disefiada para una capacidad de 2841 t/d de una mezcla de aceite no
convertido de hidrocraqueo y aceite de la unidad de hidrocraqueo leve para la etapa expansién
y 2150,4 t/d de aceite de vacio (VGO) de destilacion al vacio en Fase 1.

El disefio de los equipos fue preparado para tres posibles modos de operacion: Maximizar
gasolina, maximizar destilado y Fase I.

La unidad se divide en secciones:

Seccidn de reaccion y regeneracion (010-100)

Comprende las etapas:

Precalentamiento de la materia prima: disefiada para precalentar la alimentacion hasta la
temperatura adecuada para la reaccion.

Reaccion y regeneracion: convierte la alimentacion precalentada en productos claros que
luego son fraccionados y tratados en otras secciones aguas abajo.

Seccidn de tratamiento de gas de proceso (010-200)

Convierte el calor residual del gas de combustion que sale del regenerador, en vapor a
diferentes niveles de presion. Disminuye hasta valores permisibles, el material particulado o
fino del catalizador que se arrastra, de acuerdo a las restricciones medioambientales.

Seccion fraccionamiento (010-300)

Fraccionar el efluente que sale de la seccién de reaccion en las siguientes corrientes y
productos:
e Corriente de gas hiumedo y destilado liquido que se alimenta a la seccion de
recuperacion de gas.
e Producto de aceite de ciclo ligero (LCO) que se envia hacia almacenamiento para

formulacién de petroleo combustible fuel oil.
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e Producto de aceite clarificado (CLO) que se envia hacia almacenamiento para
formulacién de petroleo combustible fuel oil.

Secciodn de recuperacion de gas (010-400)

Esta seccidn procesa las corrientes mas ligeras de la seccion 010-300 a mayores condiciones
de presion (16 kgf/cm?g) para obtener los productos:

e Gas combustible acido que se envia la unidad de endulzamiento gas

e GLP &cido que se envia a unidad de endulzamiento de GLP

e Nafta craqueada que se envia como componente de gasolina
En el presente estudio se contemplara como caso de estudio el correspondiente a la Fase I, por
consiguiente, la descripcion del trabajo y todos los datos estan en funcion de este modo de
operacion. Todos los datos fueron tomados del libro de procesos de dicha unidad para este
modo de operacion (AXENS, 2011).

2.2 Descripcion del caso de estudio

El CCU se alimenta con el gaséleo de vacio caliente y frio provenientes de destilacion al vacio
y de almacenamiento en proporcion 80 y 20 % peso respectivamente. Ambas partes se
mezclan en el tambor de recepcion de materia prima D-010-001. Luego se bombea mediante
la P-010-001 A/B a través de los intercambiadores de calor E-010-003 para llevarla a la
temperatura de entrada al reactor.

La materia prima calentada se inyecta al reactor elevador, riser R-010-001 a través de los
eyectores Z-010-002 A-D que logran atomizarla con vapor de media presion para lograr la
correcta homogenizacién y contacto con el catalizador regenerado caliente que viene desde el
ciclo de regeneracion.

Todo el calor requerido para la operacion se suministra por la combustion del coque en el
regenerador y que luego transporta el catalizador regenerado hacia el ciclo de reaccion.

Una vez que entran en contacto el catalizador caliente con la materia prima atomizada en el
reactor elevador ocurre la vaporizacion completa de la carga. En un periodo de 2 a 3 segundos
ocurren las reacciones de craqueo que dan lugar a la formacion de los productos y la
formacion de coque en la superficie del catalizador que agotan su actividad.

Luego el catalizador agotado se separa de los hidrocarburos en el sistema de separacion de

salida del reactor elevador. Esta separacion se realiza de forma drastica con el objetivo de
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evitar las reacciones indeseables que producen gas seco y coque en detrimento del rendimiento
de la gasolina.

Los vapores de hidrocarburos pasan a través de una primera etapa de separacion sencilla y
eficiente en los ciclones para completar la separacion de los vapores y los finos del
catalizador, de esta manera se minimizan las pérdidas de catalizador en los productos. El
catalizador cae entonces a la etapa de despojamiento donde se libera con vapor de baja presion
a razén de 3,5 kg de vapor por tonelada de catalizador. Para extraer los hidrocarburos que se
puedan quedar retenidos para luego introducirse en el regenerador a través de los tubos
bajantes stand pipe. Los vapores de hidrocarburos una vez separados del catalizador salen del
reactor y entran a la seccion de fraccionamiento a una temperatura de 540 °C.

El catalizador agotado y despojado con un 0,6 % peso de coque entra al regenerador de
combustion total R-010-004 para la quema del coque depositado en su superficie y asi
reactivar su actividad a una temperatura de 728,6 °C en la cama densa. El aire de combustion
requerido se suministra por soplador C-010-001 a 179,4 °C y entra al regenerador a
contracorriente mediante los anillos de distribucion de aire. En esta etapa es donde se genera el
calor necesario para todo el proceso de reaccion, fraccionamiento y calentamiento de la
materia prima. El catalizador una vez regenerado con un contenido de carbén inferior al 0,03
% peso se vuelve a introducir al reactor para iniciar una vez mas el ciclo.

El humo o gas de combustion generado por la regeneracion se envia a una temperatura de
728,6 + 10 °C de incremento hacia la seccion 010-200 una vez que pasa por las dos etapas de
separacion de finos de catalizador en los ciclones del regenerador.

El correcto sentido de flujo entre el reactor y el regenerador se logra mediante un diferencial
de presion de 0,4 kgf/cm? y el funcionamiento de las valvulas de guillotinas TV, LV y la de
salida del gas de combustion del regenerador Z-010-017.

En la Figura 2.1 se muestra el diagrama de blogques de la unidad de craqueo catalitico CCU y
en la Tabla 2.1 las propiedades de la alimentacion de la unidad de FCC compuesta por una
mezcla de gaséleo de vacio ligero LVGO y gas6leo de vacio pesado HVGO.
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Tabla 2.1 Propiedades de la alimentacion del CCU.

Propiedades uMm LVGO 1 (370-450 °C) HVGO 1 (450-530 °C)
Flujo mésico kg/h 45750 43875
Gravedad especifica 0,9203 0,9482
Contenido de azufre % peso 1,43 1,65
Contenido de nitrdgeno ppm peso 1645 2758
Contenido de nitrdgeno basico ppm peso 489 1008
Acidez mgKOH/g 0,31 0,37
Residuo de Carbén Conradson % peso 0,336 2,769
Viscosidad cinematica a 38°C/99°C cSt 48/5,8 297,8/16
Punto de fluidez °c 24,2 38,1
Punto de anilina °c 78,7 85,5
Contenido de arométicos % volumen 39,7 45,8
Contenido de naftenos % volumen 38,6 35
Contenido de parafinas % volumen 214 19
Contenido de carbén % peso 86 85,8
Contenido de hidrégeno % peso 124 12
Contenido de asfaltenos ppm peso <500 <500
Contenido de niquel ppm peso 2,5 1,0
Contenido de vanadio ppm peso 2,5 4,0
Contenido de hierro ppm peso 1,2 4,3
Destilacion ASTM D1160
1 % volumen °c 346 380
5 % volumen °c 367 412
10 % volumen °c 373 424
30 % volumen °c 390 457
50 % volumen °c 407 476
70 % volumen °c 429 499
90 % volumen. °c 462 528
95 % volumen °c 478 547
98 % volumen °c 511 557

2.3 Metodologia para la evaluacion del reactor de FCC.

Para la evaluacién de la unidad se necesita un modelo de simulacidén que permita obtener los
pardmetros operacionales que permita operar el reactor sin afectar el rendimiento ante cambios
de alimentacion. EI modelo de simulacion se obtiene a partir de la calibracion del reactor con
el propdsito de predecir los factores de calibracion que muestran el comportamiento real del
proceso de reaccion. Para ello se utiliza la informacion sobre alimentaciones, productos y

condiciones de operacion reales en el simulador Petro-SIM 6.0. Este simulador proporciona el
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FCC-SIM 6.0 como entorno de calibracion para respaldar el proceso. En la Figura 2.2 se
muestra el diagrama heuristico de la metodologia de calibracion del reactor.
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Figura 2.2 Diagrama heuristico de la metodologia de calibracion del reactor.
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Fase I: Tenemos la creacion del modelo de calibracion, EI FCC-SIM 6.0 crea
automaticamente una nueva plantilla con un conjunto de componentes predeterminado y un
paquete de propiedades para el reactor seleccionado. En la ventana configuracion del reactor,
se configuran las opciones de disefio principales cambiando los detalles para reflejar lo que

[ KBC Simulation Gateway 5] "4 roc-aM Configuntion )
IFCC Confywralion
Wembir ot Feets 2 Prosuc conturton Qownstesm Contgustion
e = . Rewyuled?  Quenched? .
Buihd Tolal Feed |7 Waphtha: T B Estraneuus Main Frax Feeds:
LC0s 1| O 0 J
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PG [}
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Oine Total Naphtha - -
. - Light Ends Froducts:
‘Connaction Options o ;
) Bl faat and Air {4 [ 1]
T Code ani Inees Flow and Composition Bask
@ Both T Violume @) Mass ™) Molar
V] Hat 1t has
?El Witset: 5 . [ contigure tar Matimum [13ta #ec
' [ Miow Inerts Extimation
1| Use Mot Yields
Available Vi S
KBC: The world leader in Refinery Reactor Models bl -
Copyright @ 2018 KBC Advanced Technologies plc. Al rights reserved. Q ancel Conlinue...

Figura 2.3 Configuracion de la plantilla para la calibracion del reactor de FCC.

Coincidiendo con sus elecciones se configura el entorno de calibracion y crea un optimizador
para el sistema.
Entre los modulos principales que se incluyen en el grupo de calibracién se encuentran:

e Reactor FCC (FCCU Reactor)

e Columna en Distop (Distillation Column Sub-flowsheet, in Distop)

e Divisor de componentes (Component splitter)

1. Reactor FCC (FCCU Reactor)
Este médulo simula un reactor equipado con un regenerador. Calcula los balances completos
de calor y masa para el reactor y el regenerador. El producto del reactor FCCU forma la
alimentacion a un fraccionador que tipicamente se modela en Petro-SIM como una columna
en Distop.

2. Columna en Distop (Distillation Column Sub-flowsheet, in Distop)
El modelo en Distop resuelve las ecuaciones de destilacion seccion por seccion. Se define de
forma explicita los rendimientos de los productos proporcionando puntos de corte TBP.
Determina el rendimiento de la destilacion coincidiendo con los productos realmente logrados
en una refineria. Con este modulo se simula de forma preliminar la seccion de fraccionamiento

de la unidad de craqueo catalitico.
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3. Divisor de componentes (Component splitter)
Con este mddulo la corriente de entrada se separa en dos o més flujos en funcion de los
parametros y las fracciones divididas que especifique. Se puede elegir entre tres formas de
especificar las divisiones y se pueden usar los mecanismos de calibracion en Petro-SIM para
calcular las fracciones divididas, los puntos de corte o los factores de eficiencia que impulsan
cada enfoque de modelado para que coincida con los datos de la planta.
En este modelo se analizan las corrientes de salida de la columna, los datos que se suministran
en los medidores de flujo y la alimentacion al FCC. Las corrientes de alimentacion de columna
intermedias no se analizan.
Fase Il, Se introducen los datos necesarios para la calibracion del reactor de FCC. Para
implementar un caso de estudio con un simulador de procesos es necesario, ante todo, la
seleccion del modelo termodinamico por el cual seran calculadas las propiedades fisicas de
cada corriente. La definicion de la termodindmica se puede realizar segun el arbol de decision
(Carlson E. 1996), que se muestra en el Anexo 4. EI modelo termodinamico escogido es el
Peng-Robinson. Este modelo es generalmente el mas recomendado para aplicaciones de
petréleo, gas o petroguimica. Resuelve de forma rigurosa sistemas de una, dos o tres fases con
un alto grado de eficiencia y fiabilidad, y es aplicable a un amplio rango de condiciones fisico-
quimica.
Se crean los assays para las materias primas LVGO y HVGO en la ventana Oil Manager a
partir de la Tabla 2.1.
Los datos necesarios para completar el resto de las actividades de esta fase se recopilan del
Libro de Procesos (AXENS, 2011) y se presentan en las siguientes tablas.

Tabla 2.2 Temperatura y presion de todas las corrientes.

Corrientes Temperatura (°C) Presion (kgflcm?)
Gasoleo de vacio ligero (LVGO) 180 14,4
Gasoleo de vacio pesado (HVGO) 180 14,4

Gas de elevacion 419 14,2

Gas acido 39,5 9,5

Gas licuado del petroleo (GLP) 38 24,2

Nafta Craqueada 40,3 13,1
Aceite de ciclo ligero (LCO) 45 7

Aceite clarificado (HCO) 80 8
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Tabla 2.3 Composicion de gas licuado del petrdleo, gas acido y gas de elevacion.

Composicion (% peso ) Gas licuado del petrdleo Gas acido Gas de elevacion
N, 14,10 14,10
CO; 4,85 4,85
NH3 0,1 0,10 0,10
H,S 0,09 11,93 11,93
H, 1,77 1,77
Metano 20,46 20,46
Etano 0,01 17,35 17,35
Etileno 18,36 18,36
Propano 6,39 1,01 1,01
Propeno 30,6 7,93 7,93
i-Butano 10,5 0,23 0,23
Butano 4,98 0,07 0,07
i-Buteno 14,71 0,23 0,23
1- buteno 9,75 0,15 0,15
C2-Buteno 8,93 0,10 0,10
T2-Buteno 13,43 0,16 0,16
13BD 0,31
Flujo masico (kg/h) 12838 5628 600
Rendimiento (%) 14,3 6,3
Gravedad especifica 0,5669

Tabla 2.4 Caracteristicas y parametros operacionales del catalizador.

Catalizador

Fresco

Equilibrio

Flujo de circulacion del catalizador

Inventario en el regenerador
Inventario total de la unidad
Actividad MAT

Flujo de reposicion

Actividad MAT

Contenido de niquel maximo
Contenido de vanadio maximo

Area superficial

t
t
%
t/d
%

t/min

ppm peso

ppm peso

m?/g

13,3
115
128
72
2,2
70

2500

5000

139
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Tabla 2.5 Propiedades fisicas y quimicas de la nafta craqueada, aceite de ciclo ligero y el aceite clarificado

Propiedades UM Nafta Craqueada Aceite de ciclo ligero Aceite clarificado

Flujo mésico kg/h 38586 20482 7220

Punto de corte °c C5-220 220-380 380+

Gravedad especifica 0,761 0,973 1,128

Contenido de azufre ppm peso 1984 21000 30000

Contenido de nitrégeno ppm peso 82 1900 9000

RVP kPa 445

RON estimado 92,9

MON estimado 81

NUmero de cetano 17

Punto de fluidez °c <0

Punto de congelacion °c <-5 <-5

Punto de inflamacién °c >90

Viscosidad a 100°C cSt 1.3 13,2

Contenido de parafinas % volumen 31,3

Contenido de olefinas % volumen 334

Contenido de naftenos % volumen 75

Contenido de aromaticos % volumen 27,8

Destilacion ASTM D86 ASTM 86 ASTM D1160

5 % volumen °c 51,7 234,6 370,9

10 % volumen °c 56,6 245,2 389,8

30 % volumen °c 73,4 263,3 4149

50 % volumen °c 97,6 281,5 436,8

70 % volumen °c 135,2 305,1 472,4

90 % volumen °c 186,1 340,6 527,3

95 % volumen °c 201,1 253,3 548,7

EBP °c 218,3 3711 584,5

Rendimiento % 43,1 229 8,1

Tabla 2.6 Parametros tecnolégicos y operacionales del reactor elevador.
Reactor elevador

Geometria Diametro mm 900
Longitud m 44,92

Condiciones de operacion Temperatura de salida °c 540
Flujo de vapor de atomizacion kg/h 3600
Temperatura del vapor °c 350
Presion del vapor kgflcm? 16
Flujo de vapor de estabilizacion kg/h 1800
Flujo de vapor de elevacion kg/h 620
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Tabla 2.7 Parametros tecnolégicos y operacionales del regenerador.

Regenerador
Geometria Diametro de la fase diluida m 6,9
Diametro de la fase densa m 5,7
Area de la fase diluida m? 1,672
Volumen de la Fase diluida m® 509,7
Volumen de la Camara plena m® 42,48
Condiciones de operacion Presion del regenerador kgf/cm®g 1,8
Presion de descarga del soplador principal kgflcm?g 2,5
Temperatura de la fase diluida °c 739
Carbon en el catalizador regenerado % peso 0,03
Exceso de O, en la salida del regenerador % volumen 3,00
Flujo de aire de combustién Nmh 65918
Contenido de O, en el gas de combustién % volumen 1,78
Contenido de CO, en el gas de combustion % volumen 14,33
Contenido de SO, en el gas de combustion ppm volumen 1400
Temperatura del gas de combustién °c 738,6
Humedad del aire de combustion 70
Temperatura del aire de combustion °c 21
Temperatura de descarga del soplador principal °c 179,4
Eficiencia del soplador principal % 75
Tabla 2.8 Parametros tecnoldgicos y operacionales del reactor separador.
Reactor separador
Geometria Diametro en la fase diluida m 29
Diametro en la fase densa m 2,8
Area en la zona de entrada de ciclones m? 0,24
Volumen de la fase diluida m? 70,79
Volumen de despojador m® 56,63
Condiciones de operacién Presion del reactor kgf/cm?g 1,4
Flujo de vapor de despojamiento kg/h 4100
Temperatura del vapor de despojamiento °c 305
Presion del vapor de despojamiento kgf/cm? 6
Temperatura de reaccion °c 540
Flujo de vapor anti coque (Domo) kg/h 744
Temperatura del vapor anti coque °c 305
Presion del vapor anti coque kgf/cm? 6
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Tabla 2.9 Parametros operacionales del compresor gas himedo.

Compresor de gas himedo

Presion de succion kgf/lcm®g 0,3
Presion de descarga kgf/cm®g 16,7
Fase I11: Se realiza una verificacion general del balance de materiales, se usa cominmente

antes de la calibracion para ajustar los datos. Esta fase considera solamente los datos de los
medidores y determina esencialmente nuevos valores conciliados dentro de estos.

Fase IV: Se sintetizan y validan las alimentaciones y los productos requeridos donde se
enumera cada paso en el proceso e indica su estado de éxito o error.

Fase V: Se ejecutan los célculos de los factores de calibracion, durante el proceso el grupo de
objetos se desconecta del resto del caso y se resuelve por separado. Esto se hace porque las
secuencias contienen temporalmente material diferente en funcion de las mediciones y evita
que el resto del caso interfiera con la calibracion.

Fase VI: Para la validacion del modelo se comparan los resultados obtenidos tras la

calibracién, como criterio de comparacion se toma el error relativo:

|Xdiseﬁo —Xcalculado |
Crol = 2.1

Xdisefio

Se considera que un error relativo menor que 10 %, permite definir la confiabilidad del
modelo para predecir y estudiar la operacion del reactor del CCU.

Para la validacion se usan todos los datos mostrados en las tablas 2.1 - 2.7 mas los datos que

se muestran en la siguiente tabla.

2.10 Parametros operacionales necesarios para la validacion.

Paréametros

% Vaporizacion % 100
Relacién catalizador/aceite peso/peso 8,9
Tiempo de residencia S 2
Flujo de aire kg/h 84095
Flujo de efluente de reaccion kg/h 99534
Flujo de coque kg/h 5654
Flujo de gas de combustion kg/h 90176

Fase VII: Para medir la sensibilidad del modelo conformado, se varia el flujo mésico de las
corrientes de entrada desde el 60-75 % de la capacidad de la unidad del CCU (Tabla 2.11). Se
determina este intervalo, dado que en el disefio de la planta el licenciante prevé que la unidad
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no puede operar a menos del 60 % de la capacidad desde el punto de vista hidraulico y no mas
del 75 % para cargas directas de plantas de vacio.
Se analiza el comportamiento de las temperaturas de la cama densa, flujo de aire de

combustion y el flujo de catalizador.

Tabla 2.11 Parametros para el analisis de sensibilidad

LVGO (t/d) HVGO (t/d) Flujo total (t/d) % Carga
869,34 835,25 1704,6 60
941,79 904,85 1846,65 65
1014,23 974,46 1988,7 70
1096 1053 2151 75,7

Después de validado el modelo, este puede ser utilizado para determinar los nuevos
parametros operacionales para operar el reactor al cambiar la alimentacion manteniendo el
catalizador para la Fase |. También se podra obtener las caracteristicas de los productos
principales de la unidad de craqueo catalitico utilizando la columna en modo Distop vy el
divisor de corrientes para simular la seccion de fraccionamiento y la seccion de recuperacion
de gases de forma preliminar.

Cuando se varia la calidad de la carga se debe tener en cuenta el caudal de carga programado,
la recepcion de productos de otras unidades (aguas abajo), principalmente de los gases que
contienen H,S, que seria necesario minimizar los efectos sobre los rendimientos y calidad de
los productos (conversion, octanaje, contenido de azufre) y efectos sobre el catalizador. Las
alimentaciones escogidas para esta evaluacion son Leona 22, Sahara Blend y Urals. Estos
crudos fueron los més procesados por la Refineria en el afio 2017.

En la Tabla 2.12 se muestran los crudos utilizados para conformar las nuevas dietas del FCC.
En las Tablas 2.13 y 2.14 se muestran las caracteristicas de estas corrientes, las mismas se
obtienen a partir del analisis de los assays de estos crudos y son conciliados con los resultados
obtenidos por el departamento de tecnologia en evaluaciones anteriores. Ademas se muestran
los flujos maésicos y el % de carga para las nuevas alimentaciones (Tabla 2.15)

En el cambio de alimentacion se mantendran constantes la temperatura y presién de la

alimentacion fijadas para el disefio.
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Tabla 2.12 Mezclas de crudos utilizadas en la evaluacién

Crudos
Dietas °API Merey 16 Mesa 30 Sahara Urals
Leona 22 22 52 % 48 %
Urals 30,92 100 %
Sahara Blend 36 25% 75 %

Tabla 2.13 Propiedades de los gaséleos de vacio ligero (LVGO).

Parametros UM Leona 22 Urals Sahara Blend
Contenido de nitrégeno basico % peso 0,0478 0,0332 0,0368
API - 20,7 23,41 25,3
Contenido de azufre % peso 1,87 1,743 0,78
Residuo de carbén Conradson % peso 0,1 0,0107 0,1
Contenido de asfaltenos % peso 0 0 0,01
Contenido de hierro ppm peso 0 0,00193 0,03
Contenido de niquel ppm peso 0,9 0 0,08
Contenido de vanadio ppm peso 3,69 0,00739 0,31
Contenido de parafinas % volumen 36 17,75 45,79
Contenido de naftenos % volumen 48,81 37,14
Contenido de aromaticos % volumen 62,08 33,44 17,07
Destilacion ASTM D-1160

PIE °C 325 382,6 331
10 % volumen °C 367 385,1 380
50 % volumen °C 412 413,2 426
90 % volumen °C 461 4431 479
PFE °C 490 448 511
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Tabla 2.14 Propiedades de los gaséleos de vacio pesado (HVGO).

Parametros UM Leona 22 Urals Sahara Blend
Contenido de nitrdgeno basico % peso 0,0687 0,078 0,0654
API - 17,1 18,51 21,9
Contenido de azufre % peso 2,2 2,117 1
Residuo de carbén Conradson % peso 0,2 1,4331 0,53
Contenido de asfaltenos % peso 0 0 0,19
Contenido de hierro ppm peso 0,02 0,0817 0,48
Contenido de niquel ppm peso 3,98 0,1941 1,74
Contenido de vanadio ppm peso 19,11 0,5543 7,12
Contenido de parafinas % volumen 32,05 10,02 45,08
Contenido de naftenos % volumen 53,96 37,14
Contenido de arométicos % volumen 62,08 36,02 26,28
Destilacion ASTM D-1160
PIE °C 362 463 370
10 % volumen °C 416 465,9 427
50 % volumen °C 464 4975 484
90 % volumen °C 512 539,2 528
PFE °C 540 547,1 554
Tabla 2.15 Flujo masico de las alimentaciones.
Parametros UM Leona 22 Urals Sahara Blend
Flujo mésico (LVGO) kg/h 30480 31420 34000
Flujo masico (HVGO) kg/h 37110 45559 23220
Total kg/h 67590 76979 57220
% de carga 57 65 48,3

Al realizar un breve analisis de las Tablas 2.13 y 2.14 se puede determinar que el mas ligero es

el Sahara Blend (25,3 °API), pero a su vez presenta mayor contenido de asfaltenos que sufre

un craqueo incipiente, transformandose casi totalmente en coque, este crudo es de naturaleza

parafinica por lo que se puede predecir que se obtendra un alto rendimiento de nafta. EI Leona

22 es el mas pesado (20,7 °API) de los tres con mayor contenido de azufre, el cual permanece

en forma heterociclica al pasar por el reactor elevador, aumentando su contenido en aceites de

reciclo ligero, pesado y slurry. Ademéas presenta un alto contenido de vanadio el cual

disminuye la selectividad y actividad del catalizador. De los tres crudos el mas similar al

inyecto a la planta en la Fase | es el Urals, por lo que se puede esperar un comportamiento

similar al disefo.
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Capitulo I11. Analisis de resultados
En este capitulo se realiza un andlisis de los resultados obtenidos tras la calibracion del reactor
de craqueo catalitico y la evaluacion del mismo tras un cambio de dieta.

3.1 Fase |-V Obtencion del modelo de calibracién.
Después de configurar las opciones del disefio en la ventana FCC-SIM Configuration el software

crea la plantilla para la calibracion, Figura 3.1.

i

Figura 3.1 Plantilla para la calibracion del reactor FCC.

En las fases de reconciliacion, validacion y calibracion el software solo muestra su estado de

éxito o error (Figura 3.2), es en la fase de validacion en la cual se analizan los resultados

obtenidos.
Step Status

Data Reconciliation
Owerall Raw Mass Imbalance 0.15 2%
Cwerall Adjusted PMass Imbalance 0,15 2o
Owerall Reconciled Mass Imbalance 0,15 2%
Reconciliation Status Using reconciled values

Synithesize and Validate
Synthesize: LWVGO = Success
Synthesize: HW GO = SuCcess
Synthesize: Lift Gas—= Success
Synthesize: FCC-CalibrationStream = Success
FCC YWalidation Warning Status

Calibrate
FCC Success
Main Fractionator Success
Light Ends Splitter Success

Figura 3.2 Resultados calibracion del reactor FCC.

3.2 Fase VI-Validacion del modelo calibrado.
Utilizando la informacion anterior se realiza un analisis comparativo entre las condiciones de

disefio y las obtenidas en la calibracién del reactor FCC, determinandose el error que se
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comete al estudiar el sistema con el modelo disefiado, lo que permite definir con qué precision

puede ser utilizado éste para predecir y estudiar la operacion del equipo. En la siguiente tabla

y el Anexo 5 se muestran los resultados del analisis de los pardmetros que son determinantes

en la operacion eficiente del reactor de FCC.

Tabla 3.1 Analisis comparativo entre los parametros de disefio y los parametros obtenidos para el reactor

de craqueo catalitico.

Reactor elevador UM Disefio Simulacién Error (%)
Relacién catalizador/alimentacion peso/peso 8,92 8,94 0,22
Tiempo de residencia S 2 2,03 1,8
Regenerador

Presion del regenerador kgf/cng 1,8 1,77 1,8
Presion de descarga del soplador principal kgf/cm?g 2,5 2,467 1,3
Temperatura de la fase densa °c 728,9 728,6 0,041
Temperatura de la fase diluida °c 739 739,1 0,013
Exceso de O, en la salida del regenerador % volumen 3 2,7 10
Flujo de aire de combustion kg/h 84095 84360 0,3
Flujo de aire de combustién STD m¥h 69670 69630 0,057
Contenido de CO, en el gas de combustion % volumen 14,33 13,35 6,83
Contenido de SO, en el gas de combustién ppm volumen 1400 1399 0,071
Temperatura del gas de combustion °c 738,6 738,7 0,013
Temperatura de descarga del soplador principal °c 179,4 179 0,22
Flujo de coque kg/h 5654 5464 3,36
Flujo de gas de combustion kg/h 90176 88820 1,50
Reactor separador

Presion del reactor kgf/cm?g 1,4 1,36 2,85
Flujo de efluente de reaccién kg/h 99534 96620 2,92
Compresor de Gas Humedo

Presion de succion Compresor himedo kgf/cm?g 0,3 0,28 6,67
Presion de descarga Compresor himedo kgf/cm?g 16,7 15,7 5,99
Catalizador

Flujo de circulacion del catalizador t/min 13,3 13,36 0,5

Como se aprecia en la Tabla 3.1 se muestran los resultados que se cometen al calibrar el

reactor de FCC para las condiciones de disefio. En su mayoria son pequefios por debajo del 3

%, aunque algunos parametros oscilan en un 6%. Los mismos no afectan la reproduccion

adecuada del modelo bajo estas condiciones. Los errores que se cometen al simular el
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catalizador para las condiciones de disefio estdn por debajo del 0,5 %, lo que significa que el
modelo reproduce adecuadamente las caracteristicas del mismo.

En los Anexos 6-12 se pueden encontrar los resultados de la simulacion del modelo para las
corrientes de entrada y salida.

En el caso de la alimentacién al CCU (Anexo 6) el modelo predice con alta fidelidad las
caracteristicas de las corrientes, solo se observan errores en los cortes de destilacion y estos
son menores al 2 %.

Los errores para el gas licuado del petroleo (GLP), Anexo 7, se comportan por debajo del 3%,
en el caso del gas acido (Anexo 8) se puede encontrar que los valores simulados se encuentran
distantes al disefio, pero no son signo de alarma porque no es una corriente determinante, para
el gas de elevacion (Anexo 9) el modelo predice los resultados con alta fidelidad por debajo
del 1 %.

Para la nafta craqueada (Anexo 10) se puede observar que los errores en los cortes de
destilaciéon distan mucho de ser menores del 10 %, pero para este producto el interés es el
punto final el cual es menor del 2 %.

Para el aceite de ciclo ligero (Anexo 11) todos los errores son menores al 2 % exceptuando el
namero de cetano que es 5,89 % pero no representa una limitacion.

En el caso del aceite clarificado (Anexo 12) los errores en su mayoria estan por debajo del 3
%, exceptuando los puntos finales del corte de destilacién que son muy cercanos al 10%. Cabe
destacar que este producto en especifico se forma de la mezcla del fondo de la torre
fraccionadora (slurry) y del aceite de ciclo pesado (HCO), el modelo de calibracién no
contempla entre sus opciones de disefio esta variante. No se podria utilizar otra variante para la
calibracion del reactor de FCC porque no se cuenta con los assays de las corrientes
intermedias solo los productos finales, ya que la planta no se encuentra operando solo se tiene
la documentacidn correspondiente a la ingenieria basica de la misma.

Despues de analizadas cada una de estas corrientes se puede concluir que se puede utilizar el
modelo para predecir de forma preliminar como serian las caracteristicas de los productos de

la unidad de craqueo catalitico ante cambios de alimentacion.
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3.3 Fase VII-Anélisis de sensibilidad.

Una vez que se comprueba el ajuste del modelo al caso base se realiza el analisis de sensibilidad
a dicho modelo para comprobar su respuesta ante los cambios que se designaron en la Tabla
2.11.

En la Tabla 3.2 y las figuras 3.3-3.5 se muestran los resultados del analisis de sensibilidad.

Tabla 3.2 Resultados del analisis de sensibilidad.

% de Flujo total Temperatura de la cama Flujo de aire de combustion Flujo de Catalizador
carga (t/d) densa (°C) (kg/h) (t/min)

60 1705 730,8 55040 8,251

65 1847 730 58870 8,916

70 1989 729,5 62630 9,573

75 2151 728,6 84360 13,36

En la Figura 3.3 se muestra el comportamiento de la temperatura de la cama densa a medida que
varia el flujo de la alimentacion. Los factores que influencian la temperatura de la fase densa
son: la cantidad de coque generado durante las reacciones de craqueo, el caudal de aire para la
combustion de coque y la circulacion del catalizador. Como se puede observar la temperatura de
la cama densa disminuye, esto se produce porque al aumentar el caudal de la carga se genera
menos coque en funcion de la reduccidn del tiempo de contacto por el aumento de la relacion

catalizador /aceite, reduciendo el craqueo en la base del reactor elevador.

Temperatura de la cama densa vs alimentacion.
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Figura 3.3 Temperatura de la cama densa vs alimentacién.

En la Figura 3.4 se muestra el comportamiento del flujo de aire de combustion a medida que
varia el flujo de la alimentacion. El caudal de aire para la combustion depende solamente del

coque generado durante las reacciones de craqueo. El caudal de aire para la combustién aumenta
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debido a la mayor produccion de coque en funcion del incremento en el caudal de carga, aunque
el tiempo de contacto disminuya.

Aire de combustion vs alimentacion
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Figura 3.4 Aire de combustion vs alimentacién.

En la Figura 3.5 se muestra el comportamiento flujo de catalizador circulante a medida que varia
el flujo de la alimentacion. La circulacion del catalizador es una variable controlada por la
temperatura de reaccion, siendo directamente influenciada por la temperatura de la carga fresca y
temperatura de la fase densa del regenerador, pero a su vez tiene gran influencia en la
temperatura de la fase densa del regenerador, alterando el balance térmico del convertidor. El
flujo de catalizador aumenta para mantener la temperatura de reaccion debido al incremento en

el caudal de la carga.

Catalizador circulante vs alimentacién
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Figura 3.5 Catalizador circulante vs alimentacion.

3.4Resultados de la evaluaciéon con Leona 22, Urals y Sahara Blend.

Para la simulacion de cada dieta no se realizan cambios en la temperatura y presion (Tabla
2.2) de los gaslleos de vacio. Ademas el modelo mantiene constante varios pardmetros
operacionales (Anexo 18) y los que sufren variaciones tras el cambio se muestran en (Tabla

3.3). El analisis de la unidad se realiza desde el punto de vista hidraulico y fisico-quimico.
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Al analizarse la Tabla 2.15 y siguiendo las recomendaciones del licenciante se hace evidente
que las alimentaciones Leona 22 y Sahara Blend se quedan por debajo del 60 % de la carga
(1705 t/d), limite hidraulico de la unidad. Por lo que no se podria garantizar el funcionamiento
estable de la misma.

La temperatura de reaccién es la principal variable para ajustar la conversion, es la de mayor
efecto sobre el octanaje de la nafta. En la simulacion el modelo como se muestra en el Anexo
18 mantiene constante este pardmetro para las diferentes dietas, al mantenerse constante el
flujo de circulacion del catalizador, el tiempo de residencia se ajusta para mantener este
parametro operacional.

El caudal de aire de combustion como se explica en la validacion depende solamente de la
cantidad de coque generado durante las reacciones de craqueo, pero este a su vez depende de
la calidad de la materia prima y de las variables analizadas anteriormente. El soplador debe

trabajar en el rango del 60-100 % de su capacidad.

Tabla 3.3 Resultados de la evaluacioén del reactor FCC.

Reactor elevador UM Disefio Leona 22 Urals Sahara Blend
Catalizador/alimentacion peso/peso 8,9 9,731 8,749 12,83
Tiempo de residencia S 2 2,488 2,275 2,535
Regenerador

Temperatura de la fase densa °c 728,9 714,7 735,3 686,3
Temperatura de la fase diluida °c 739 729,1 746,2 707,5
Carbon en el catalizador regenerado % peso 0,03 0,0344 0,0279 0,0452
Flujo de aire de combustion kg/h 84095 64620 74830 58940
Flujo de aire de combustién STD m*h 69670 53370 61800 48670
Contenido de O, en el gas de combustion % volumen 1,78 1,9879 1,9588 1,804
Contenido de CO, en el gas de combustién % volumen 14,33 14,1829 14,17 14,035
Contenido de SO, en el gas de combustion ppm volumen 1400 2084 1448 1245
Temperatura del gas de combustion °c 738,6 728,7 745,8 707,1
Flujo de Coque kg/h 5654 4193 4810 3761
Flujo de Gas de combustién kg/h 90176 68000 78800 61770
Reactor elevador

Flujo de Efluente de reaccion kg/h 99534 75670 84470 65860
Catalizador

Flujo de circulacion del catalizador t/min 13,3 10,96 11,22 12,23
Flujo de reposicion t/d 2,2 1,923 2,2 2,2
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Al analizar los resultados obtenidos tras la evaluacion de la unidad se observa que se afecta el
AT (10°C) 6ptimo entre las temperaturas de la cama densa y diluida del regenerador para el
Leona 22 en 5 °C y en caso del Sahara Blend en 11,2 °C. Este AT 6ptimo lo que garantiza es
que se minimicen las reacciones de postcombustion en la cama diluida y en el circuito de
salida a la caldera recuperadora. Aunque es muy posible que para estos casos se presencien
reacciones de postcombustién, la temperatura de la fase diluida se mantiene por debajo de la
temperatura de desactivacion del catalizador (750 °C), de la temperatura de la fase diluida del
disefio de la Fase I (739 °C) y de la temperatura de disefio para la metalurgia del equipamiento
(770 °C).

Se debe tener en cuenta que también tenemos afectaciones en el contenido de carbén del
catalizador regenerado, en un 14 % de mas para el Leona 22 y para el Sahara Blend en un 50,6
%. Esto desplaza el balance de carbono y esta influenciado en el alto contenido de carbdn
Conradson y asfaltenos de ambas alimentaciones. En el disefio de la planta se especifica que
debe ser un 0,03 % peso aungue la bibliografia reporta que este valor puede encontrarse entre
0,02-0,1 % peso.

Es también destacable que el alto contenido de azufre en Leona 22, eleva en un 48 % de mas
el contenido de SOy en el gas de combustion, llegando a ser un 30 % mayor que el
especificado en Anexo 19. La solucion podria radicar en el tratamiento del gas de combustion
0 podria incorporarse aditivos en base de 6xido de magnesio antes de entrar el gaséleo al
reactor de FCC, estos aditivos combinan el azufre con los hidrocarburos y lo incorporan a los
productos de la planta lo que conllevaria a un posterior tratamiento de los productos.

En la Tabla 3.4 se muestran los flujos méasicos y rendimientos para los productos principales
de la planta tras la evaluacion con las diferentes dietas. Correspondientemente en los Anexos
13-17 se observan los principales parametros fisicos y quimicos.

Como se especifico en el capitulo 1l los mddulos utilizados para simular las otras unidades
trabajan con cortes ideales por lo que es de esperarse que la mayoria de las propiedades fisicas
y quimicas, no muestren un comportamiento completamente real por tal motivo se toma como

referencia las que son fijadas por el reactor de FCC.
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Tabla 3.4 Resultados de la evaluacion para los principales productos.

Productos Parametros UM Disefio Leona 22 Urals Sahara Blend
. Flujo masico kg/h 12838 10184 11528,21 6446,45
Gas licuado del Petréleo o
Rendimiento % peso 14,3 15,07 14,98 11,27
. Flujo masico kg/h 5628 5219 5465 2719,70
Gas acido o
Rendimiento % peso 6,3 7,72 7,10 4,8
Flujo mésico kg/h 38586 29106 33161 30614,58
Nafta Craqueada o
Rendimiento % peso 43,01 43,07 43,08 53,50
) ) ) Flujo mésico kg/h 20482 14589,59 17110,43 12286
Aceite de ciclo ligero o
Rendimiento % peso 22,9 21,59 22,23 21,5
. . Flujo mésico kg/h 7220 5611,21 6255 3686,47
Aceite clarificado o
Rendimiento % peso 8,1 8,30 8,13 6,44

Como se puede observar en la tabla los flujos y rendimientos tienen comportamientos
similares al disefio aunque el que ofrece mejores resultados de forma general es el Urals. Con
el Sahara Blend se obtienen mayores rendimientos de nafta craqueada con respecto a la
alimentacion, pero al analizar las especificaciones de calidad para la cual fue disefiada la
planta Anexo 19, la misma no cumple con los requisitos requeridos.

De los tres gasoleos de vacio correspondientes a las diferentes dietas el que presenta la mejor
opcidén para su procesamiento en el FCC es el Urals, cumple con los requisitos hidraulicos de
la planta y fiscos-quimicos aunque se le debe realizar la salvedad que aunque las temperaturas
en el regenerador cumplen con el AT especificado, se encuentran muy cercanas al limite que
recomienda el licenciante tanto para la metalurgia del equipo, como para la desactivacion del
catalizador. El Leona 22 desde el punto de vista fisico-quimico puede procesarse pero desde el
punto de vista hidraulico no, deberia analizarse si un incremento de carga no afecta el
comportamiento fisico quimico de la planta. El Sahara Blend no es procesable en la planta

porgue no cumple con los requerimientos de calidad de la nafta e hidraulicos.

3.5 Recomendaciones para la operacion de la planta tras el cambio de dieta.
Tras ver los resultados de la evaluacion con los diferentes crudos se pueden sugerir
recomendaciones para la operacion. Estas recomendaciones se realizan en dos aristas:

hidraulico y fisico quimico.
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Hidraulico

El Leona 22 no se recomienda que sea procesado directamente aguas abajo de la planta de
Destilacion al vacio. La unidad de cragueo catalitico es una planta de operacion estable pero
con un proceso de arrancada muy complicado por lo que se requiere no ser trabajada por
baches. Por eso se sugiere realizar una sinergia con otras refinerias del pais donde se esté
procesando la misma alimentacion para recibir gasoleo de vacio y asi poder incrementar las
cargas. En la Tabla 3.5 se muestran el rango operacional para la primera recomendacion
manteniendo una relacion 45 % de LVGO y 55 % de HVGO.

Tabla 3.5 Rango operacional para el Leona 22.

LVGO (t/d) HVGO (t/d) Flujo total (t/d) % de carga
767 938 1705 60
831 1016 1847 65
895 1094 1989 70
968 1183 2151 76

En el Anexo 20 se muestra los parametros tecnoldgicos y operacionales en el FCC que sufren
cambios tras el aumento de carga, también se muestran los rendimientos y caudales
esperados para los principales productos de la planta. En las Figuras 3.6-3.9 se muestra un

analisis de los principales pardmetros analizados.

Temperatura de la fase densa y diluida vs % de carga
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Figura 3.6 Temperatura de la fase densa y diluida vs % de carga.

Se observa que al aumentar cargas el equilibrio térmico del reactor de FCC se desplaza y
que el AT éptimo disminuye acercandose al valor recomendado, ya que al mantener la
temperatura de reaccion y la temperatura de alimentacion la severidad en el regenerador

disminuye.
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Aire de combustion vs % de carga
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Figura 3.7 Aire de combustién vs % de carga.

Como se observa al aumentar las cargas el contenido de carbon en el catalizador permanece
constante, pero como es logico se genera mas coque y por tanto se necesita un caudal de
aire mayor para que ocurra el proceso de combustion y mantener el balance de carbono
y se comprueba al generarse un aumento de casi 1000 kg/h en el flujo de coque.

También es evidente que al aumentar las cargas y permanecer la temperatura de reaccién
constante y la temperatura de entrada de la alimentacion se necesita energia para que ocurran
las reacciones necesarias en el reactor elevador y esta se obtiene de un aumento del flujo de

catalizador de circulacion.

Circulacion del catalizador vs % de carga
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Figura 3.8 Circulacion del catalizador vs % de carga.

También se observa como es ldgico un aumento en los caudales de gas de combustion,
efluente del reactor (alimentacion al fraccionador) y por consecutivo los rendimientos de los
productos pero se observa que se mantiene el parametro principal de calidad de la planta
Figura 3.9.
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RON y MON estimados vs % de carga
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Figura 3.9 RON y MON estimados vs % de carga.
Se observa en el Anexo 20 que el contenido de SO en el gas de combustion disminuye ya que
decrece la severidad en el regenerador, pero aun asi no se cumplen con las especificaciones
del disefio de la planta.
Lo maés conveniente es operar la planta con esta dieta de un 60-70 % de carga dado que este
crudo es el mas pesado con mayor contenido de metales pesados con respecto al disefio
de Fase |y el simulador utilizado no permite evaluar su impacto en el catalizador.
Fisico Quimico
El Sahara Blend no es procesable en la planta porque no cumplia con los requisitos hidraulicos
de la misma y no se obtenian en las especificaciones de calidad en la nafta craqueada.
Es posible procesar este producto aumentando la severidad en el reactor, esto podria
lograrse no precalentando la alimentacién e inyectarla a 150 °C, para asi aumentar el
craqueo térmico en la base del reactor elevador.

En las siguientes tablas se muestran los resultados de esta recomendacion.
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Tabla 3.6 Resultados de la evaluacion para el reactor de FCC para la recomendacion #2

Sahara Blend

Sahara Blend

Reactor elevador UM T inyecto 150 °C T inyecto 180 °C
Catalizador/alimentacion peso/peso 13,28 12,83
Tiempo de residencia S 2,523 2,535
Regenerador
Temperatura de la fase densa °c 686,4 686,3
Temperatura de la fase diluida °c 707,1 707,5
Carbon en el catalizador regenerado % peso 0,045 0,0452
Flujo de aire de combustion kg/h 60870 58940
Contenido de O, en el gas de combustién % volumen 1,76 1,804
Contenido de CO, en el gas de combustion % volumen 14,06 14,035
Contenido de SO, en el gas de combustién  ppm volumen 1278 1245
Temperatura del gas de combustién °c 706,7 707,1
Flujo de Coque kg/h 3893 3761
Flujo de Gas de combustion kg/h 63800 61770
Reactor elevador
Flujo de Efluente de reaccién kg/h 65750 65860
Catalizador
Flujo de circulacion del catalizador t/min 12,67 12,23
Flujo de reposicion t/d 2,2 2,2

Como se puede observar de forma general los pardmetros operacionales en el reactor FCC
no se aprecian cambios apreciables, sin embargo se aprecia que aumenta el flujo de
circulacion del catalizador, el flujo de coque. Ademas se puede apreciar en la tabla 3.6 al no
precalentar la materia prima aumenta el craqueo térmico aumentando la conversion en un
7,57 %. Se puede apreciar que disminuyen los rendimientos del aceite clarificado, aceite
de ciclo ligero, nafta cragueada aumentando la produccion de gas licuado del petréleo. Se
puede apreciar que aunque se logra aumentar los pardmetros de calidad en la nafta
craqueada aun no se logra alcanzar el estandar de calidad de esta nafta que puede ser

utilizada para producir gasolina regular.
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Tabla 3.7 Resultados para los productos principales para la recomendacién #2

Productos Parametros UM Sahara Blend Sahara Blend
T inyecto 150 °C T inyecto 180 °C
Gas licuado del Petréleo Flujo mésico ka/h 11110 6446,45
Rendimiento % peso 19,42 11,27
Gas acido Flujo mésico kg/h 3714 2719,70
Rendimiento % peso 6,49 4,8
Nafta Craqueada Flujo mésico kg/h 29320 30614,58
Rendimiento % peso 51,23 53,50
RON 91,61 82,54
MON 80,14 74,57
Aceite de ciclo ligero Flujo masico kg/h 8659 12286
Rendimiento % peso 15,13 215
Aceite clarificado Flujo masico kg/h 2092 3686,47
Rendimiento % peso 3,66 6,44

Logrando que la nafta craqueada producto principal de nuestra planta se vuelva un producto de
valor comercial no se logra procesar este producto en el reactor porque no se cumplen
los requisitos hidraulicos. Es necesario entonces realizar la misma recomendacion que
para el Leona 22 aumentar la carga. Se realiza manteniendo la relacion 59 % de LVGO y
41 % de HVGO.

Tabla 3.8 Rango operacional para el Sahara Blend

LVGO (t/d) HVGO (t/d) Flujo total (t/d) % de carga
1006 699 1705 60
1090 757 1847 65
1173 815 1989 70
1269 882 2151 76

En el anexo 21 se muestran los resultados del aumento de carga para el Sahara Blend,
al analizar los resultados se encuentra un comportamiento muy similar al analizado para el
Leona 22. En estos resultados el parametro de mayor atencién es el aumento del flujo de
catalizador (Figura 3.10), asi como la produccion de gas licuado del petréleo y nafta
craqueada la cual podria afectar la capacidad de las plantas aguas abajo. Por lo que se

estimaria conveniente trabajar en el 60-65 % de carga.
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Capitulo 111: Analisis de resultados

Catalizador de circulcion vs % de carga

c 20
o =
o - 18
RS /
g2 17  —
S 16
O = 15
° 14 . . . : .
55 60 65 70 75 80

% de carga

Figura 3.10 Catalizador de circulacion vs % de carga.

El Urals como se especifica cumple con los requisitos hidraulicos y fisicos-quimicos, existen
otras posibilidades para disminuir las temperaturas en el regenerador que dadas las
condiciones en el simulador no pueden ser evaluadas y presentar los resultados de su
cambio, entre ellas serian:
e Disminuir el aire de combustion asi se desplazaria el balance de carbono aumentando
el contenido de carbon en el catalizador regenerado, que como se muestra en la Tabla
3.1 se queda por debajo del determinado en la Fase | y de esta forma podria disminuir
la severidad en el regenerador.
e Otra de las variantes que si pudo ser evaluada en el simulador es no precalentar la
alimentacion, lo que provoca un desplazamiento del equilibrio térmico en solo 1 °C.
Se podria también, en caso que el incremento de las temperaturas en el regenerador
pudiera desactivar el catalizador, inyectar vapor, provocando la desactivacion térmica

del mismo.
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Capitulo 111: Analisis de resultados

3.6 Conclusiones parciales del Capitulo IIl.

1.
2.

Se obtuvo el modelo de calibracion del reactor de FCC utilizando el FCC-SIM 6.0.

El modelo de simulacion se valida al obtenerse errores relativos por debajo del 10 % y
su comportamiento en el analisis de sensibilidad es el esperado.

La alimentacion que produce el crudo Leona 22 desde el un analisis fisico-quimico
puede procesarse pero desde el hidraulico no.

El crudo Leona 22 es procesable si se aumenta la carga de un 60-70 % dada las
condiciones de la materia prima con la colaboracién de otras refinerias del pais.

El crudo Urals es la mejor opcion pues cumple con los requisitos fiscos-quimicos e
hidraulicos de la planta. Las temperaturas en el regenerador cumplen con el AT
especificado, pero se encuentran muy cercanas al limite que recomienda el licenciante
tanto para la metalurgia del equipo, como para la desactivacion del catalizador.

El crudo Sahara Blend no es procesable en el planta porque no cumple con los
requerimientos de calidad de la nafta e hidraulicos.

Para procesar el crudo Sahara Blend, la alimentacion no debe ser precalentada e
inyectarla a 150 °C y se recomienda incrementar la carga entre un 60-65 % dadas las

altas producciones de ligeros.
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Conclusiones

1.

Conclusiones
La consulta bibliografica determina que el simulador Petro-SIM es el adecuado debido
a las facilidades que ofrece para la evaluacion de las unidades de craqueo catalitico
fluidizado.
Se obtiene y valida el modelo, tras la utilizacion de la metodologia para la calibracion
de reactores de craqueo catalitico fluidizado empleando la utilidad FCC-SIM 6.0.
De la evaluacion del reactor de FCC con las diferentes alimentaciones Leona 22, Urals
y Sahara Blend se obtiene:

e EIl Leona 22 desde el punto de vista fisico-quimico puede procesarse pero desde el
punto de vista hidraulico no. Se recomienda si es posible incrementar las cargas a
un 60-70 %.

e El Urals es la mejor opcion pues cumple con los requisitos fiscos-quimicos e
hidraulicos de la planta; aunque se debe analizar otra estrategia de trabajo porque
las temperaturas en el regenerador pueden provocar la desactivacion del
catalizador.

e EI Sahara Blend no es procesable en la planta porque no cumple con los
requerimientos de calidad de la nafta e hidraulicos. Es posible procesar este
producto si no se precalienta la alimentacion e es inyectada a 150 °C. Ademas las

cargas deben ser incrementadas para trabajar de un 60-65%.
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Recomendaciones

Recomendaciones
Se recomienda la obtencion de los modelos de simulacién para los otros modos de
operacion: maximizar gasolina y maximizar destilado que fueron disefiados con otro
tipo de alimentacion y asi tener otras herramientas para la evaluacion.
Se recomienda la obtencion de un modelo matematico que permita la evaluacion del

impacto del cambio de materia prima en el catalizador.
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ANexos

Anexos
Anexo 1. Historia del craqueo. Fuente (Sanchez, 2012)

Cragueo catalitico en lecho fijo
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Continuacién Anexo 1.

Lecho movil con transporte neumatico.
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Anexo 2. Reacciones primaria. Fuente (Sanchez, 2012)
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Anexo 3. Reacciones secundarias. Tomado de (Sanchez, 2012)
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Anexo 4. Arbol de decision para la seleccion de la termodinadmica. Fuente (Carlson E. , 1996)
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ANexos

Anexo 5. Andlisis comparativo entre los parametros de disefio y los parametros
obtenidos para el reactor de craqueo catalitico fluidizado.

Reactor elevador UM Disefio Simulacién Error (%)
Temperatura de salida °c 540 540 0
Flujo de vapor de atomizacion kg/h 3600 3600 0
Flujo de vapor de estabilizacion kg/h 1800 1800 0
% Vaporizacion % 100 100 0
Relacién catalizador/alimentacion peso/peso 8,92 8,94 0,22
Tiempo de residencia S 2 2,03 1,8
Regenerador

Presion del regenerador kgf/cng 1,8 1,77 1,8
Presion de descarga del soplador principal kgf/cm?g 2,5 2,467 13
Temperatura de la fase densa °c 728,9 728,6 0,041
Temperatura de la fase diluida °c 739 739,1 0,013
Carbon en el catalizador regenerado % peso 0,03 0,03 0
Exceso de O, en la salida del regenerador % volumen 3 2,7 10
Flujo de aire de combustion kg/h 84095 84360 0,3
Flujo de aire de combustién STD m¥h 69670 69630 0,057
Contenido de O, en el gas de combustion % volumen 1,78 1,78 0
Contenido de CO, en el gas de combustién % volumen 14,33 13,35 6,83
Contenido de SO, en el gas de combustién ppm volumen 1400 1399 0,071
Temperatura del gas de combustion °c 738,6 738,7 0,013
Temperatura de descarga del soplador principal °c 179,4 179 0,22
Flujo de coque kg/h 5654 5464 3,36
Flujo de gas de combustion kg/h 90176 88820 1,50
Reactor separador

Presion del reactor kgf/cm?g 1,4 1,36 2,85
Flujo de vapor de despojamiento kg/h 4100 4100 0
Flujo de efluente de reaccion kg/h 99534 96620 2,92
Compresor de Gas Hamedo

Presion de succion Compresor himedo kgf/cm?g 0,3 0,28 6,67
Presion de descarga Compresor himedo kgf/cm?g 16,7 15,7 5,99
Catalizador

Flujo de circulacion del catalizador t/min 13,3 13,36 0,5
Actividad MAT (Fresco) % 72 72 0
Flujo de reposicion t/d 2,2 2,2 0
Actividad MAT (Equilibrio) % 70 70 0
Contenido de niquel maximo ppm peso 2500 2500 0
Contenido de vanadio maximo ppm peso 5000 5000 0
Avrea superficial m?/g 139 139 0
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Anexo 6. Analisis comparativo entre los parametros de disefio y los parametros
obtenidos para la alimentacién del CCU.

Propiedades UM LVGO  Simulacion  Error HVGO  Simulacion  Error
Flujo masico kg/h 45750 45750,0 0 43875 43875 0
Gravedad especifica 0,9203 0,9 0 0,9482 0,9482 0
Contenido de azufre % peso 1,43 1,4 0 1,65 1,65 0
Contenido de nitrégeno ppm peso 1645 1645,0 0 2758 2758 0
Contenido de nitrégeno basico ppm peso 489 489,0 0 1008 1008 0
Acidez mgKOH/g 0,31 0,31 0 0,37 0,37 0
Residuo de Carbon Conradson % peso 0,336 0,336 0 2,769 2,769 0
Viscosidad cinematica a 38°C cSt 48 48,0 0 297,8 297,8 0
Viscosidad cinematica a 99°C cSt 5,8 5,8 0 16 16 0
Punto de fluidez °c 24,2 24,2 0 38,1 38,1 0
Punto de anilina °c 78,7 78,7 0 85,5 85,5 0
Contenido de aromaticos % volumen 39,7 39,7 0 45,8 45,8 0
Contenido de naftenos % volumen 38,6 38,6 0 35 35 0
Contenido de parafinas % volumen 214 214 0 19 19 0
Contenido de carbén % peso 86 86,0 0 85,8 85,8 0
Contenido de hidrégeno % peso 12,4 12,4 0 12 12 0
Contenido de asfaltenos ppm peso <500 0 <500 0

Contenido de niquel ppm peso 2,5 2,5 0 1,0 1,0 0
Contenido de vanadio ppm peso 2,5 2,5 0 4,0 4,0 0
Contenido de hierro ppm peso 1,2 1,2 0 4,3 4,3 0
Destilacion ASTM D1160 0 0

1 % volumen °c 346 3531 2,04 380 392,19 3,20
5 % volumen °c 367 365,8 0,32 412 413,28 0,31
10 % volumen °c 373 3733 0,090 424 425,33 0,31
30 % volumen °c 390 390,8 -0,19 457 456,75 0,053
50 % volumen °c 407 407,3 0,065 476 476,11 0,025
70 % volumen °c 429 429,3 0,075 499 498,97 0,004
90 % volumen. °c 462 462,3 0,073 528 529,26 0,24
95 % volumen °c 478 478,6 0,11 547 544,60 0,438

98 % volumen °c 511 509,7 0,25 557 556,85 0,025
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Anexo 7. Andlisis comparativo entre los parametros de disefio y los parametros

obtenidos para el gas licuado del petroleo (GLP).

Composicion (% peso) Disefio Simulacion Error (%)

H,S 0,09 0,086 44
Etano 0,01 0,01 0

Propano 6,39 6,3972 0,11
Propeno 30,6 30,7493 0,49
i-Butano 10,5 10,4455 0,52
Butano 4,98 49314 0,98
i-Buteno 14,71 14,3396 2,52
1- buteno 9,75 9,7024 0,49
C2-Buteno 8,93 8,7622 1,88
T2-Buteno 13,43 13,2983 0,98
13BD 0,31 0,308 0,65
Flujo mésico (kg/h) 12838 13000 1,26
Rendimiento (%) 14,3 14,51 1,46

Gravedad especifica 0,5669 0,5653 0,28
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Anexo 8. Analisis comparativo entre los parametros de disefio y los parametros

obtenidos para el gas acido.

Composicion (% peso) Disefio Simulacion Error (%)
H,S 11,93 10,38 12,9
N, 141 12,9 8,5
CO, 4,855 5,03 3,60
H, 1,77 1,8956 7,09
Metano 20,46 21,898 7,02
Etano 17,35 18,59 7,14
Eteno 18,36 19,67 7,13
Propano 1,01 0,9855 2,42
Propeno 7,93 7,76 2,14
i-Butano 0,23 0,223 3,04
Butano 0,07 0,0676 3,42
i-Buteno 0,23 0,2231 3
1- buteno 0,15 0,1455 3
C2-Buteno 01 0,0955 45
T2-Buteno 0,16 0,1554 2,875
Rendimiento (%) 6,3 6,56 4,12

Flujo mésico (kg/h) 5628 5878 4,44
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Anexo 9. Andlisis comparativo entre los parametros de disefio y los parametros
obtenidos para el gas de elevacién.

Composicion (% peso) Disefio Simulacion Error (%)
N, 141 14,16 0,43
Cco, 4,855 4,87 0,31
NH3 0,1 0,1004 0,40
H,S 11,93 11,98 0,42
H, 1,77 1,77 0
Metano 20,46 20,54 0,39
Etano 17,35 17,42 0,40
Eteno 18,36 18,43 0,38
Propano 1,01 1,01 0
Propeno 7,93 7,96 0,38
i-Butano 0,23 0,231 0,43
Butano 0,07 0,07 0
i-Buteno 0,23 0,231 0,43
1- buteno 0,15 0,1506 0,40
C2-Buteno 01 0,1 0
T2-Buteno 0,16 0,1607 0,44

Flujo masico (kg/h) 600 600 0,00
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Anexo 10. Andlisis comparativo entre los parametros de disefio y los parametros

obtenidos para la nafta craqueada.

Propiedades UM Disefio Simulacion Error (%)
Flujo mésico kg/h 38586 38909,80 0,84
Gravedad especifica 0,761 0,77 1,14
Contenido de azufre ppm peso 1984 1907 3,88
RVP kPa 44,5 45,18 1,52
RON estimado 92,9 92,93 0,03
MON estimado 81 81,00 0,00
Contenido de parafinas % volumen 31,3 31,14 0,52
Contenido de olefinas % volumen 334 33,43 0,09
Contenido de naftenos % volumen 7,5 7,53 0,42
Contenido de arométicos % volumen 27,8 27,90 0,36
Destilacion ASTM D86

5 % volumen oC 51,7 60,64 17,30
10 % volumen oC 56,6 64,53 14,01
30 % volumen oC 73,4 89,48 21,90
50 % volumen oC 97,6 117,07 19,95
70 % volumen oC 135,2 147,82 9,33
90 % volumen oC 186,1 187,42 0,71
EBP oC 218,3 221,96 1,68

Rendimiento % 43,1 43,41 0,71
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Anexo 11. Andlisis comparativo entre los parametros de disefio y los parametros
obtenidos para el aceite de ciclo ligero.

Propiedades UM Disefio Simulacion Error (%)
Flujo masico ka/h 20482 20610 0,62
Gravedad especifica 0,973 0,9778 0,49
Contenido de azufre ppm peso 21000 20969 0,15
Contenido de nitrégeno ppm peso 1900 1914 0,74
NuUmero de cetano 17 18 5,89
Punto de fluidez °’c <0 -0,069

Punto de congelacion °c <5 -5,096

Viscosidad a 100°C cSt 13 1,304 0,31
Destilacion ASTM D86

5 % volumen °C 234,6 232,67 0,82
10 % volumen °C 245,2 242,86 0,96
30 % volumen °C 263,3 259,51 1,44
50 % volumen °C 2815 278,79 0,96
70 % volumen °C 305,1 304,79 0,10
90 % volumen °C 340,6 344,86 1,25
EBP °C 3711 376,22 1,38

Rendimiento % 22,9 22,99 0,39
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Anexo 12. Andlisis comparativo entre los parametros de disefio y los parametros
obtenidos para el aceite clarificado.

Propiedades UM Disefio Simulacion Error (%)
Flujo mésico ka/h 7220 7265 0,62
Gravedad especifica 1,128 1,128 0,00
Contenido de azufre ppm peso 30000 30471 1,57
Contenido de nitrégeno ppm peso 9000 9012 0,13
Punto de inflamacién °c >90 200,9

Viscosidad a 100°C cSt 13,2 13,21 0,08
Destilacion ASTM D1160

5 % volumen °C 370,9 379,4 2,29
10 % volumen °C 389,8 390,9 0,28
30 % volumen °C 419,9 414,3 1,33
50 % volumen °C 436,8 428,9 1,81
70 % volumen °C 472,4 445,6 5,67
90 % volumen °C 527,3 479,3 9,10
EBP °C 584,5 526,6 9,91

Rendimiento % 8,1 8,11 0,12
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Anexo 13. Propiedades fisicas y quimicas del gas licuado del petréleo ante cambios de

alimentacién.

Composicion (% masa ) Disefio Leona 22 Urals Sahara Blend
H,S 0,09 0,11 0,086 0,083
Etano 0,01 0,01 0,01 0,01
Propano 6,39 3,77 4,99 0,26
Propeno 30,6 32,25 31,99 33,80
i-Butano 10,5 7,68 9,02 18,70
Butano 4,98 3,55 4,01 5,40
i-Buteno 14,71 15,99 15,15 9,27
1- buteno 9,75 10,82 10,25 9,10
C2-Buteno 8,93 9,77 9,26 8,22
T2-Buteno 13,43 14,83 14,05 12,47
13BD 0,31 0,40 0,36 0,00
Gravedad especifica 0,5669 0,568 0,57 0,57
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Anexo 14. Propiedades fisicas y quimicas del gas acido ante cambios de alimentacion.

Composicion (% masa ) Disefio Leona 22 Urals Sahara Blend
N, 14,1 12,17 11,90 22,66
CO, 4,855 5,24 5,13 9,76
H,S 11,93 11,51 9,88 10,74
H, 1,77 1,94 1,76 1,67
Metano 20,46 22,21 22,88 16,13
Etano 17,35 18,70 19,27 16,55
Eteno 18,36 20,53 20,42 12,21
Propano 1,01 0,51 0,73 0,04
Propeno 7,93 7,18 7,70 9,15
i-Butano 0,23 0,14 0,18 0,43
Butano 0,07 0,04 0,05 0,08
i-Buteno 0,23 0,22 0,22 0,15
1- buteno 0,15 0,14 0,15 0,15
C2-Buteno 0,1 0,09 0,10 0,10

T2-Buteno 0,16 0,15 0,16 0,16
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Anexo 15. Propiedades fisicas y quimicas de la nafta craqueada ante cambios de

alimentacién.

Propiedades uMm Disefio Leona 22 Urals Sahara blend
Gravedad especifica 0,761 0,777 0,771 0,746
Contenido de azufre ppm peso 1984 2700 1952 966
RVP kPa 445 45,67 44,66 50,13
RON estimado 92,9 93,51 92,95 82,54
MON estimado 81 81,38 81,02 74,57
Contenido de parafinas % volumen 31,3 30,77 31,70 58,60
Contenido de olefinas % volumen 334 33,11 33,00 7,17
Contenido de naftenos % volumen 7.5 6,51 7,07 13,30
Contenido de arométicos % volumen 278 29,61 28,22 20,92
Destilacion ASTM D86

5 % volumen oC 51,70 61,09 61,06 56,70
10 % volumen oC 56,60 65,53 65,45 57,88
30 % volumen oC 73,40 91,45 90,08 80,36
50 % volumen oC 97,60 119,00 117,29 111,01
70 % volumen oC 135,20 149,50 147,93 142,69
90 % volumen oC 186,10 189,11 187,40 185,02
95 % volumen oC 218,30 222,59 221,93 221,87

EBP oC 51,70 61,09 61,06 56,70
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Anexo 16. Propiedades fisicas y quimicas del aceite de ciclo ligero (LCO) ante cambios de

alimentacién.

Propiedades UM Disefio Leona 22 Urals Sahara Blend
Gravedad especifica 0,973 1,00 0,98 0,939
Contenido de azufre ppm peso 21000 28616 21478 13182
Contenido de nitrégeno ppm peso 1900 1518 2028,00 1185
Ndmero de cetano 17 15,33 17,35 24
Punto de fluidez °c <0 -1,89 0,79 3,1
Punto de congelacion °c <5 6,87 4,27 2,0
Viscosidad a 100°C cSt 1,3 1,32 1,30 1,3
Destilacion ASTM D86

5 9% volumen oC 234,60 234,73 232,06 227,83
10 % volumen oC 245,20 245,05 242,31 238,72
30 % volumen oc 263,30 261,39 258,71 254,13
50 % volumen oC 281,50 280,16 277,60 270,41
70 % volumen oC 305,10 304,71 303,42 295,01
90 % volumen oc 340,60 344,41 344,04 337,80
EBP oc 371,10 375,21 376,25 375,64
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Anexo 17. Propiedades fisicas y quimicas del aceite clarificado (CLO) ante cambios de

alimentacién.

Propiedades UM Disefio Leona 22 Urals Sahara Blend
Gravedad especifica 1,128 1,16 1,14 1,09
Contenido de azufre ppm peso 30000 41115 31606 20389,00
Contenido de nitrégeno ppm peso 9000 6710 9796 5903,00
Punto de inflamacidn °c >90 200,00 201,64 201,86
Viscosidad a 100°C cSt 13,2 10,93 15,51 14,71
Destilacion ASTM D1160

5 % volumen °C 370,9 378,73 381 381,71
10 % volumen °C 389,8 389,66 392,71 394,24
30 % volumen °C 419,9 412,72 416,54 417,03
50 % volumen °C 436,8 429,87 431,48 432,38
70 % volumen °C 4724 441,25 448,84 453,69
90 % volumen °C 527,3 465,48 482,04 489,39
95 % volumen °C 548,7 478,09 497,74 506,29

EBP °C 584,5 502,12 527,87 538,17
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Anexo 18. Parametros operacionales del reactor de FCC ante cambios de alimentacion.

Reactor elevador UM Diseflo Leona22 Urals SaharaBlend
Temperatura de salida ’c 540 540 540 540
Flujo de vapor de atomizacién kg/h 3600 3600 3600 3600
Flujo de vapor de estabilizacion kg/h 1800 1800 1800 1800
% Vaporizacion % 100 100 100 100
Catalizador/alimentacion peso/peso 8,9 9,731 8,749 12,83
Tiempo de residencia S 2 2,488 2,275 2,535
Regenerador

Presién del regenerador kg/em? 18 18 1,8 1,8
Presion de descarga del soplador principal kg/cm’ 2,5 2,5 2,5 2,5
Temperatura de la fase densa °’c 728,9 7147 7353 686,3
Temperatura de la fase diluida °c 739 729,1 746,2 707,5
Carbon en el catalizador regenerado % peso 0,03 0,0344  0,0279 0,0452
Exceso de O, en la salida del regenerador % volumen 3 2,7 2,7 2,7
Flujo de aire de combustion kg/h 84095 64620 74830 58940
Flujo de aire de combustion STD m¥h 69670 53370 61800 48670
Contenido de O, en el gas de combustion % volumen 178 1,9879  1,9588 1,804
Contenido de CO, en el gas de combustién % volumen 1433 141829 1417 14,035
Contenido de SO, en el gas de combustion ppm volumen 1400 2084 1448 1245
Temperatura del gas de combustion °’c 738,6 728,7 745,8 707,1
Temperatura de descarga del soplador principal °c 1794 179 179 179
Flujo de Coque kg/h 5654 4193 4810 3761
Flujo de Gas de combustion kg/h 90176 68000 78800 61770
Reactor elevador

Presion del reactor kg/cm2 1,4 1,4 1,4 1,4
Flujo de vapor de despojamiento kg/h 4100 4100 4100 4100
Flujo de Efluente de reaccion kg/h 99534 75670 84470 65860
Compresor de gas himedo

Presidn de succion kg/cm? 03 0,3 0,3 0,3
Presion de descarga kg/em? 16,7 16,7 16,7 16,7
Catalizador

Flujo de circulacién del catalizador t/min 13,3 10,96 11,22 12,23
Actividad MAT (Fresco) % 72 72 72 72
Flujo de reposicién t/d 2,2 1,923 2,2 2,2
Actividad MAT (Equilibrio) % 70 70 70 70
Contenido de niquel maximo ppm peso 2500 2500 2500 2500
Contenido de vanadio maximo ppm peso 5000 5000 5000 5000
Area superficial m’/g 139 139 139 139
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Anexo 19. Especificaciones de calidad para el disefio de la planta.

Expansion Fase |
Gas de combustion
NO,, ppm volumen 10 245
SOy, ppm volumen 10 1600
Particulas, mg/Nm® 50 max.
Gas licuado del petréleo
Cs., % peso 0,5 méax. 2,5 max.
Vapor tension at 37.8°C, kgf/cm2g 10 max. 10 max.
Nafta craqueada
RON 91 min 92,9
MON 80,5 min 81
Contenido de aromaticos, % volumen 20
C4., % peso 0,5
Gap ASTM D86 LCO-Nafta craqueada, °C 10 min
FBP ASTM D86,°C 225 max.
RVP, kg/cm?a 0,68 méx.
Aceite de ciclo ligero (LCO)
Gap ASTM D86 aceite clarificado-LCO, °C 0 min
95 % ASTM D 86,°C 365 méx.
Punto de congelacién °C 5 max.
Punto de inflamacién, °C 55 min
Aceite clarificado
Finos del catalizador, % peso 100 max.

Punto de inflamacion, °C 90 min
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Anexo 20. Resultados para la recomendacion # 1.

Leona 22 Leona 22 Leona 22 Leona 22
Reactor elevador UM (60 % de (65 % de (70 % de (76 % de
carga) carga) carga) carga)
Catalizador/alimentacién peso/peso 9,708 9,670 9,628 9,577
Tiempo de residencia S 2,402 2,269 2,152 2,034
Regenerador
Temperatura de la fase densa °c 714,4 7141 713,8 713,7
Temperatura de la fase diluida °c 728,5 727,5 726,7 725,9
Carbon en el catalizador regenerado % peso 0,0345 0,0348 0,0350 0,0351
Flujo de aire de combustion kg/h 67360 72000 76580 81740
Contenido de O, en el gas de % volumen 1,93 1,85 1,77 1,68
combustién
Contenido de CO, en el gas de % volumen 14,22 14,28 14,532 14,22
combustién
Contenido de SO, en el gas de ppm 2067 2038 2011 1982
combustién volumen
Temperatura del gas de combustién °c 728,1 727,1 726,3 725,5
Flujo de Coque kg/h 4381 4700 5018 5377
Flujo de Gas de combustion kg/h 70880 75770 80610 86050
Reactor elevador
Flujo de Efluente de reaccién kg/h 78980 84650 90310 96780
Catalizador
Flujo de circulacion del catalizador t/min 11,49 12,40 13,30 14,31
Flujo de reposicién t/d 1,92 1,91 1,91 1,91
Leona 22 Leona 22 Leona 22 Leona 22
Productos Parametros UM (60 % de (65 % de (70 % de (76 % de
carga) carga) carga) carga)
Gas licuado del Flujo masico kg/h 10610 11330 12030 12800
Petroleo Rendimiento pego 14,94 14,73 14,52 14,28
Flujo masico  kg/h 5394 5687 5973 6292
Gas 4cido o %
Rendimiento 7,59 7,39 7,21 7,02
peso
Flujo mésico kg/h 30550 33020 35460 38220
0,
Rendimiento % 43,01 42,91 42,79 42,64
Nafta Craqueada peso
RON 93,5 93,48 93,47 93,45
MON 81,38 81,37 81,36 81,35
Flujo masico  kg/h 15460 16980 18530 20320
Aceite de ciclo ligero o %
Rendimiento Deso 21,77 22,07 22,36 22,67
Flujo masico  kg/h 5988 6649 7337 8159
Aceite clarificado o %
Rendimiento 8,43 8,64 8,85 9,1

peso
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Anexo 21. Resultados para la recomendacion # 3.

Sahara Blend

Sahara Blend

SaharaBlend Sahara Blend

Reactor elevador UM (60 % de (65 % de (70 % de (76 % de
carga) carga) carga) carga)
Catalizador/alimentacién peso/peso 12,91 12,75 12,61 12
Tiempo de residencia S 2,162 2,041 1,936 2
Regenerador
Temperatura de la fase densa °c 688 688,8 689,6 690,7
Temperatura de la fase diluida °c 705,3 704,9 704,6 704,4
Carbon en el catalizador regenerado % peso 0,0448 0,0445 0,0443 0,0439
Flujo de aire de combustion kg/h 73010 78080 83030 89610
Contenido de O, en el gas de % volumen 1,55 1,46 1,4 1,31
combustién
Contenido de CO, en el gas de % volumen 14,22 14,28 14,33 14,41
combustién
Contenido de SO, en el gas de ppm 1198 1168 1141 1105
combustién volumen
Temperatura del gas de combustién °c 704,9 704,5 704,2 704
Flujo de Coque kg/h 4721 5057 5395 5845
Flujo de Gas de combustion kg/h 76560 81890 87110 94040
Reactor elevador
Flujo de Efluente de reaccién kg/h 78950 84610 90220 97790
Catalizador
Flujo de circulacion del catalizador t/min 15,28 16,36 174 18,76
Flujo de reposicién t/d 2,2 2 2,2 2,2
Sahara blend Sahara Blend Sahara Blend Sahara Blend
Productos Parametros UM (60 % de (65 % de (70 % de (76 % de
carga) carga) carga) carga)
Gas licuado del Flujo masico k(g,]//h 13170 14000 14790 15820
Petroleo Rendimiento pego 18,53 18,19 17,86 17,43
Flujo masico  kg/h 4287 4523 4751 5051
Gas acido o %
Rendimiento 6,03 5,88 5,74 5,57
peso
Flujo masico  kg/h 36430 39460 42450 46420
0
Rendimiento % 51,28 51,28 51,25 51,15
Nafta Craqueada peso
RON 91,6 91,6 91,59 91,58
MON 80,15 80,15 80,15 80,14
Flujo masico  kg/h 11430 12680 13950 15740
Aceite de ciclo ligero o %
Rendimiento peso 16,1 16,48 16,85 17,34
Flujo masico  kg/h 2773 3084 3412 3898
Aceite clarificado o %
Rendimiento 39 4,01 4,12 4,29

peso
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