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Aplicacion de Herramientas de Simulacion para Diagnéstico y Propuestas de Mejora
de la Operacion de la Planta FCC 2 de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca

Resumen

El presente trabajo de tesis consiste en una simulaciéon completa de la unidad de craqueo
catalitico FCC de la refineria Ing. Antonio Dovali Jaime, incluyendo no soélo el convertidor,
sino también los equipos secundarios (separadores de alta presion, torres fraccionadoras,
cambiadores, compresores, etc). Para ello se empleo un simulador comercial conocido
como Petro-SIM (KBC Software Solutions) es un simulador especifico para la industria
petrolera que incluye un médulo conocido como FCC-SIM (una versidn stand-alone) que
es capaz de modelar a convertidores FCC. El médulo FCC-SIM requiere de establecer
una serie de casos de operacion los cuales permiten la calibraciéon del modelo. Para ello,
se emplean una serie de factores de calibracién que se aplican posteriormente con fines
de prediccién y optimizacién econémica.

Asi también se incluye el desarrollo de un modelo cinético propuesto de 7
pseudocomponentes (slurry, acite ciclico ligero, gasolina, butano-butileno, propano-
propileno, gas ligero, coque) basados en las fracciones de petréleo destiladas en la torre
fraccionadora principal de las FCC, asi como las fracciones separadas en la torres
desbutanizadora y despropanizadora. Los parametros cinéticos del modelo seran
estimados numéricamente a partir de informacion real de la planta que procesa 40,000
BPD de tipo Ultra-Orthoflow, cuyo objetivo de produccion es optimizar la gasolina. Las
predicciones del modelo cinético han sido comparadas con el modelo cinético de un
simulador comercial de procesos como Petro-SIM.
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INTRODUCCION

El craqueo catalitico fluido es el proceso de conversién mas importante utilizado en las
refinerias de petréleo. Es ampliamente utilizado para convertir altas fracciones de
hidrocarburos de alto peso molecular de los aceites crudos de petréleo a gasolinas, los
gases olefinicos y otros productos mas valiosos. El Craqueo de hidrocarburos de petréleo
originalmente se realizaba por craqueo térmico, que ha sido casi completamente
reemplazada por el craqueo catalitico, ya que produce mas gasolina con un promedio
mas alto de octanaje. También produce gases de subproductos con mayor presencia de
olefinas, y por lo tanto mas valioso, que las producidas por craqueo térmico.

La materia prima a una FCC es generalmente la parte del crudo que tiene un punto de
ebullicion inicial cercano a 340 ° C a presidon atmosférica y un peso molecular promedio
de 200 a 600.

En efecto, el uso del craqueo catalitico fluidizado en las refinerias corrigié el desequilibrio

entre la demanda del mercado de la gasolina y el exceso de produccién de hidrocarburos
pesados de alto punto de ebullicion de la gama de productos resultantes de la destilacion
del petréleo crudo.

Desde el afo del 2006, las unidades de FCC que se encuentran en funcionamiento son
400 plantas de proceso en todo el mundo, y casi un tercio del petréleo crudo refinado en
las refinerias es tratado en una planta FCC para producir gasolina de alto octanaje y
aceites combustibles. Durante el ano 2007 , las unidades de FCC en los Estados Unidos
procesoé un total de 5.300.000 barriles (834.300.000 litros) por dia y las unidades de FCC
actualmente en todo el mundo procesan dos veces esa cantidad. (Reza

Sadeghbeigi,2000).
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Aplicacion de Herramientas de Simulacion para Diagnéstico y Propuestas de Mejora
de la Operacion de la Planta FCC 2 de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca

OBJETIVOS

Los objetivos del presente trabajo son el conocer las bases fisicoquimicas y la estructura
que constituye la descripcion en el proceso FCC del simulador Petro-Sim.

Emplear tal simulador y hacer un diagnéstico del estado y operacion de la planta FCC-2
de la refineria de salina cruz, Oaxaca.

Elaborar un modelo matematico de la caracterizacién de la carga y analizar los resultados.

A partir de los resultados de la simulacion proponer mejoras a la planta, tendientes a
aumentar su rentabilidad econdmica.
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1 . DESCRIPCION DEL PROCESO

1.1 Descripcion de la Planta

La unidad de Desintegracion Catalitica No. 2 con convertidor catalitico "ultra-orthoflow” cuenta
con capacidad para procesar 40000 b/d de Gasdleo.

La alimentacion a la planta de desintegracién catalitica No.2 la constituye un gasodleo
proveniente principalmente de la unidad de vacio, formado a partir de una mezcla de crudos de
dos tipos: 75% istmo y 25% maya.

La carga fresca puede estar caliente si proviene directamente de la unidad de vacio o fria si
proviene de almacenamiento, de cualquier forma, esta carga es precalentada antes de ser
introducida al reactor.

Ademas del gasoleo de la unidad de vacio, el gas y la gasolina productos de la viscorreductora
puede vaporizarse y ser alimentada directamente al separador en el convertidor o directamente
en la seccion de recuperacion de vapores. El gas de la viscorreductora siempre sera
alimentado en esta seccion.

El convertidor de M. W. K. es de tipo “ultra-orthoflow” y utiliza un reactor elevado en donde se
lleva a cabo la desintegracion catalitica del gasoleo. También el proceso utiliza un sistema de
combustién total de CO en el regenerador del convertidor, utilizando gases de combustion para
producciéon de vapor de media presion. El catalizador empleado es zeolita de alta actividad para
obtener diferentes productos valiosos. (Manual de la Planta Desintegradora Catalitica No. 2,1997).

Capitulo
1 Descripcion del proceso 3
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Las secciones que forman parte de esta unidad son:

Seccién de carga y reaccion: Que comprende el sistema de recepcion y precalentamiento de la
carga, el convertidor, el turbosoplador de aire y el sistema de almacenamiento de catalizador.

Seccion de fraccionamiento principal: Que comprende la torre fraccionadora y todos sus
sistemas.

Seccidn de recuperacion de vapores: Que comprende el compresor de gas humedo, el
absorbedor primario-agotador y el absorbedor secundario.

Seccion de fraccionamiento de ligeros: Que comprende las torres, debutanizadora (F3-T5),
depropanizadora (F3-T-6) y depropilenizadora (F3-T-16).

Sistema de tratamiento con amina: para las corrientes de gas seco y gas licuado.

Seccion de tratamiento de aguas amargas.

1.1.1 Precalentamiento de carga:

La mayoria de las refinerias producen suficiente gaséleo para cumplir con la demanda de las
unidades de desintegracion catalitica. Sin embargo, en aquellas unidades en las que no se
cumple la demanda de produccion de gasdleos de acuerdo a la capacidad de las
desintegradoras cataliticas, puede ser econémico comprar un suplemento para la alimentacién
a la FCC o mezclar algunos residuos. El gasoleo producido por la refineria y el suplemento para
la carga a FCC son generalmente combinados y enviados al tanque de balance de carga el cual
provee un flujo uniforme a la bomba de carga. Este tanque puede también separar algo de agua
o vapor que pudiera contener la alimentacion.

Del tanque de balance, la alimentacion es normalmente calentada hasta 500°F a 700°F (260°C
a 370°C). La recirculacion de los fondos de la fraccionadora principal y/o un calentador a fuego
directo son las fuentes usuales de calor. La alimentacion es primeramente enviada a través de
los intercambiadores de calor usando las corrientes calientes de la fraccionadora principal. El
reflujo superior de la fraccionadora principal, el aceite ciclico ligero, y la recirculacion de fondos
de la fraccionadora principal son comunmente usados. La remocion de calor de la fraccionadora
principal es tan importante como lo es el precalentamiento de la carga.
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La carga a la planta catalitica son gasodleos procedentes de la planta primaria, se le reciben en
el tanque de balance F3-D3 y es impulsada a la corona de carga previamente calentada en el
tren de precalentamiento ver Fig.1.2

Fig. 1.2 Seccion de Precalentamiento de carga.

1.1.2 Convertidor Ultra — Orthoflow
El convertidor consta de 6 partes principales:

REACTOR, TUBO ELEVADOR O RISER.
SEPARADOR, AGOTADOR.
REGENERADOR.

CAMARA DE ORIFICIOS

VALVULAS DESLIZANTES.

VALVULAS TAPON.

VVVYVYYYVYYVY

Es un sistema de desintegracion catalitica en fase fluidizada que emplea un catalizador en
polvo para promover la reaccidon de desintegracion de la carga de gaséleo alimentado. El
catalizador en polvo se dice que esta fluidizado porque cuando esta aireado adecuadamente se
comporta como un fluido, el cual fluira de un nivel alto a uno bajo, o de un recipiente a presion
elevada, hacia otro con menor presion. En el convertidor de desintegracion catalitica Ultra-
Orthoflow tipo elevador, el catalizador debe fluir desde el reactor elevador de desintegracion a
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través del separador y agotador hacia el regenerador (en el cual se quema el carbén depositado
en el catalizador) y de regreso al elevador.

1.1.2.1 Reactor (Riser).

Se considera desde la parte inclinada del tubo elevador hasta el extremo superior de salida de
los ciclones del separador, funcionando como reactor desde la inyeccion de la carga hasta el
extremo final.

En la parte vertical inicial, se tiene una junta de expansion EJ-1 para absorber la dilatacion del
tubo con el calentamiento, inmediatamente después de la junta de expansion se tienen
localizadas 6 boquillas para la inyeccion de la carga inyectandose a través de estos, vapor de
dispersién regulado por el FIC 1124 con el objeto de atomizar la carga, mejorando de esta
manera el contacto intimo con el catalizador.

En el Riser, la carga se encuentra con el catalizador regenerado que proviene de la bota por la
seccion lateral. El catalizador caliente vaporiza la carga, la calienta hasta la temperatura de
reacciéon y suministra el calor necesario para que se lleve a cabo la desintegracion. La
temperatura de salida del riser es controlada por la cantidad de catalizador que se permite se
mezcle con la carga. El flujo de catalizador es controlado mediante la valvula tapén PV-2,
localizada en el fondo del Standpipe de catalizador regenerado. La valvula tapén normalmente
recibe orden del TIC-1109 para mantener la temperatura del riser.

1.1.2.2 Separador

Los vapores producto de las reacciones de desintegracion, los vapores del separador y los
vapores del agotador suben a través del separador hacia los ciclones superiores en donde
practicamente todo el catalizador es removido.

Los vapores ya sin catalizador se van por la linea de transferencia hacia la torre fraccionadora
F3-T-1, donde se llevara a cabo la separacion inicial de los productos de la desintegracion. El
catalizador separado tanto en los ciclones de salida del riser como en los ciclones superiores
del separador fluye a través de sus respectivas piernas (Fig.1.3). Se cuenta con un total de
cuatro ciclones de salida del riser y cinco ciclones superiores del separador. Las piernas de los
ciclones de salida del riser estan sumergidas en la cama de catalizador del separador.

Las piernas de los ciclones superiores estan equipadas con una valvula tipo “aleta” de no
retorno para minimizar el flujo de gas hacia arriba de las piernas.
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En el domo del separador se cuentan con dos anillos de vapor cuya finalidad es evitar el sobre
craqueo y como consecuencia deposito de carbdn en el domo por la presencia de catalizador e
hidrocarburos cuyo flujo es indicado en el FI-1106 y regulado mediante una valvula manual de
globo.

Fig.1.3 Diagrama mecanico de los ciclones.

1.1.2.3 Agotador

Como el catalizador gastado cae dentro del agotador, los hidrocarburos son adsorbidos en la
superficie del catalizador, los vapores de hidrocarburo llenan los poros del catalizador, y los
vapores que entraron en el catalizador también caen al agotador. El vapor de agotamiento a
una relaciéon de 2 a 5 Ib por cada 1000 Ibs de catalizador ( 2 a 5 kg por cada 1000 kg de
catalizador) es principalmente usado para remover los hidrocarburos que entraron con el
catalizador entre las particulas de catalizador. El vapor de agotamiento no esta direccionado a
la desorcién del hidrocarburo ni al hidrocarburo que llena los poros del catalizador. Sin embargo
las reacciones continuan en el agotador. Estas reacciones son manejadas por la temperatura
del reactor y el tiempo de residencia del catalizador en el agotador. Temperaturas mas altas y
tiempos de residencia mas largos permiten conversiones de hidrocarburos adsorbidos en
productos “limpios mas ligeros”. Los disefios de agotadores con deflectores o sin deflectores
(figura 1.4) estan en uso comercial. Un agotador de disefio eficiente genera un contacto intimo
entre el catalizador y el vapor. Un agotador del reactor estd comunmente disefiado para una
velocidad superficial de vapor de 0.75 ft/sec (0.23 m/sec) y una relacion de flujo de catalizador
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de 500 a 700 Ib /min por ft* (2.4 kg a 3.4 kg/min. m?). Tan alto como el flujo la caida de
catalizador tiende a la entrada del vapor, reduciendo asi la efectividad del vapor de
agotamiento.

UPPER STEAM DISTRIBUTOR _ | r
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Fig. 1.4 Equipo del Agotador.

Esto es importante para minimizar la cantidad de vapores de hidrocarburos que son acarreados
al regenerador, aunque no todos los vapores de hidrocarburos pueden ser desplazados de los
poros del catalizador en el agotador. Una fraccién de ellos son arrastrados hacia el regenerador
con el catalizador gastado. Estos hidrocarburos vapor/liquido tienen una relacién carbon-
hidrégeno mayor que el carbén en el catalizador.

Las desventajas de permitir que los hidrocarburos ricos en hidrogeno entren al regenerador son
las siguientes:

= Pérdida de producto liquido. Estos hidrocarburos que se queman en el regenerador
podrian ser recuperados como productos liquidos

= Pérdida de rendimientos. La combustion de hidrogeno a agua produce 3.7 veces mas
calor que la combustion de carbono a biéxido de carbono. El aumento en la temperatura
del regenerador causada por el exceso de hidrocarburos podria exceder la temperatura
limite de los internos del regenerador y forzar a reducir la relaciéon de carga de la unidad
y modo de operacion.

= Pérdida de actividad del catalizador. Las altas temperaturas en el regenerador
combinadas con la formacién de vapor de agua en el regenerador reduce la actividad del
catalizador al destruir la estructura cristalina del catalizador.
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El flujo de catalizador gastado al regenerador es tipicamente controlado por una valvula,
deslizandose hacia delante y hacia atras. Esta valvula deslizante es controlada por el nivel de
catalizador en el agotador. La altura del catalizador en el regenerador provee la cabeza de
presion, la cual permite que el catalizador fluya hacia el regenerador. La superficie expuesta de
la valvula deslizante es usualmente forrada con refractario para resistir la erosion. En algunos
disefios de unidades FCC es usado aire de levantamiento para transportar el catalizador
gastado al regenerador.

1.1.2.4 Regenerador

El regenerador tiene dos funciones principales: restablecer la actividad del catalizador y
suministrar el calor requerido para craquear la alimentacion al reactor. El catalizador gastado
entra al regenerador conteniendo entre 0.4% peso a 2.5% peso de coque, dependiendo de la
calidad de la alimentacion. Los compuestos de coque son: carbén, hidrogeno y trazas de azufre
y nitrégeno.

El aire provee el oxigeno para la combustion del coque y es suministrado por uno o mas
sopladores de aire. El soplador suministra el aire a una velocidad y presion suficiente para
mantener la cama catalitica en estado fluido. El aire entra al regenerador a través de un
distribuidor localizado cerca del fondo del recipiente. El disefio de un distribuidor de aire es
importante para alcanzar eficientemente y de manera confiable la regeneracién del catalizador.
Los distribuidores de aire son tipicamente disefiados para una caida de presién de 1 a 2 psi (7 a
15 kPa) para asegurar el flujo de aire positivo por todas las boquillas.

Existen dos regiones en el regenerador: la fase densa y la fase diluida. A las velocidades
comunes en el regenerador, 2 ft/s a 4 ft/s (0.6 a 1.2 m/s), el bulto de particulas de catalizador
estan en la cama densa inmediatamente arriba del distribuidor de aire. La fase diluida es la
region encima de la fase densa arriba en la entrada de los ciclones y tiene una concentracion
sustancialmente baja de catalizador.

1.1.2.5 Salida de gases y camara de orificios

Los gases producto de la combustién abandonan el regenerador a través de seis ciclones y es
regulada su salida con las valvulas deslizantes, con la ayuda de la camara se controla la
presion del regenerador en funcion de la presién diferencial entre el regenerador y el separador.

La camara dispone de 7 platos perforados los cuales proporcionan una pérdida de velocidad y
una caida de presion de aproximadamente 1.2 Kg/cm2. Esto proporciona una contrapresion a la
salida de las valvulas deslizantes lo que facilita su control, pues de otra manera si en la camara
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no existiera la caida de presion a través de la valvula seria casi la totalidad de presiéon del
horno, complicando su disefio mecanico.

Durante la regeneracion, los niveles de coque en el catalizador se reduce a 0.05% peso. Del
regenerador, el catalizador fluye hacia abajo a una linea de transfer comunmente referida como
standpipe. El standpipe provee la presidn necesaria para que el catalizador circule por la
unidad.

Los standpipes estan dimensionados tipicamente para flujos en un intervalo de 100 a 300
Ib/s/ft? (500 a 1500 kg/s/m?) de circulacién de catalizador. En muchos casos se arrastra
suficiente gas combustible con el catalizador regenerado para mantenerlo fluidizado. Sin
embargo los standpipe muy largos requieren aireacién externa para asegurar que le catalizador
permanezca fluidizado. Un medio gaseoso como aire, vapor, nitrégeno o gas combustible se
inyecta a lo largo del standpipe. La densidad del catalizador en un standpipe bien disefiado
estara en el intervalo de 35 a 45 Ib/ft* (560 a 720 kg/m®).

El flujo de catalizador regenerado al riser es comunmente regulado por cualquiera de los dos, la
valvula deslizante o la valvula piston. La operacidon de la valvula deslizante es similar a la de
orificio variable. La operacion de la valvula deslizante es a menudo controlada por la
temperatura del reactor. Su funcion principal es la de suministrar suficiente catalizador para
calentar la carga y alcanzar la temperatura deseada en el reactor.

Para mayor referencia se muestra en la fig. 1.5, las indicaciones de temperaturas que se tiene a
lo largo del convertidor y con los cuales se realiza un monitoreo constantes, por medio del
control distribuido.

Capitulo

1 Descripcion del proceso 10



Aplicacion de Herramientas de Simulacion para Diagndstico y Propuestas de Mejora de la Operacion de la

Planta FCC 2 de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca

7
1
2
3
a4
5
6
7
8
9

TAG’'S DESCRIPCION

TI1132 TEMP. FASE DENSACENTRO INFERIOR.

TI1133 TEMP. FASE DENSACENTRO SUPERIOR.
TI1157A,B,C TEMP. FASE DENSAPERIMETRAL
TI1135A,B,C TEMP. FASE DENSAPERIMETRAL.

TI1154 TEMP. FASE DILUIDAPARTE INFERIOR

TI1153 TEMP. FASE DILUIDAPARTE MEDIA.

TI1152 TEMP. FASE DILUIDASUPERIOR

Ti1151 TEMP. DEL DOMODEL REGENERADOR.

TI1136 A,B,C,D,E,F TEMP. SALIDA DELCICLON PRIMARIO.

10 TI1137 A,B,C,D,E,F TEMP. SALIDA DELCICLON
SECUNDARIO.

11 TI1150 TEMP. DEL FONDODEL AGOTADOR.
12 TI1139 TEMP. FONDODEL SEPARADOR

10

Fig.1.5 Diagrama del convertidor

12

11
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2. SISTEMA DE FRACCIONAMIENTO PRINCIPAL.

La fraccionadora de la unidad de desintegracion catalitica funciona en forma semejante a
otras fraccionadoras como una torre de destilacion de crudo, en la Fig. 1.6 se muestra el
esquema que tiene la torre principal de la planta FCC-2. En esta se lleva a cabo la
separacion de una mezcla de diferentes grupos de hidrocarburos. Cada uno de los cuales
tiene un rango de ebullicion relativamente estrecho. La mezcla contiene hidrocarburos con
un amplio rango en punto de ebullicion. En la fraccionadora de la planta catalitica el vapor
de alimentaciéon que entra proviene de la seccion de separacion del convertidor, en la
fraccionadora se separa cinco fracciones que son:

La corriente que sale del fondo de la torre es conocida como aceite decantado (slurry) la
cual se divide en dos flujos: uno de ellos se envia a transferir calor a los bancos de
precalentadores del gaséleo de alimentacion antes de entrar al riser para después
regresar a la torre fraccionadora principal, el otro flujo es enfriado y transferido a tanques
de almacenamiento para uso como diluyente de combustoleos. Después del aceite
decantado, el siguiente corte pesado es aceite ciclico pesado (ACP), el cual es
recirculado dentro de la misma torre fraccionadora; se emplea también como aceite
antorcha (combustible para arranque de equipos) y como aceite de sellos a bombas
durante arranques de la planta; este producto no se comercializa, Unicamente se recircula
en la torre principal. Por encima del ACP, se obtiene como siguiente corte al aceite ciclico
ligero (ACL) el cual se conduce a una torre agotadora (torre de varios platos que emplea
vapor para eliminar gases ligeros adsorbidos) para después ceder calor a los
precalentadores del gasoleo y posteriormente ser enviado a tanques de almacenamiento.
El siguiente corte es la nafta pesada que se divide en dos corrientes: una de ellas se
recircula para perfilar la torre (procedimiento operativo que consiste en fijar las
temperaturas de corte de ebullicién de los productos) y la otra corriente cede calor a los
rehervidores de la torre despropanizadora. Después la corriente ya fria pasa a la torre
absorbedora secundaria en donde condensa C4, C5 y C6 de los gases humedos. Los
productos del domo de la torre fraccionadora consisten en gas humedo, gasolina y agua
amarga que son condensados en el sistema del domo.

Con el calor eliminado en el sistema de fondos se controla principalmente la temperatura
del fondo de la torre. Esta temperatura debe ser de 342°C.Una parte de los fondos de la
fraccionadora se pueden recircular hacia el Riser. Esta corriente se controla mediante el
FIC-2011 'y se inyecta a la boquila de Ila corona de carga.
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Fig.1.6 Diagrama Torre Principal
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= Fig. 1.6 Fraccionadora Principal
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2 DESCRIPCION DE LOS MECANISMOS DE
= REACCION DE DESINTEGRACION CATALITICAY
TERMICA

2.1.1. CRAQUEO TERMICO

Antes de la llegada del proceso de craqueo catalitico, el craqueo térmico
fue el proceso primario que permiti6 convertir las materias primas de bajo valor en
productos mas ligeros. Las refinerias todavia utilizan procesos térmicos, tales como retraso de
coquizacion y visbreaking por craqueo de hidrocarburos residuales. A demas en los reactores
cataliticos fluidizados puede presentarse también la desintegracion térmica.

2.1.1.2 Mecanismo de reacciones de craqueo térmico

El craqueo térmico es una reaccion que se produce cuando los hidrocarburos en la ausencia de
un catalizador estan expuestos a altos temperaturas en el rango de 800 a 1200 ° F (425 a 650 °
C). El paso inicial en la quimica de craqueo térmico es la formacién de los radicales libres.
Estos se forman cuando se rompe el enlace C-C; Un radical libre es una molécula neutra con un
electron no apareado. Esta division produce la ruptura de las dos especies sin carga
compartiendo un par de electrones. Aqui se muestra la formacién de un radical libre cuando una
molécula de parafina es craqueada térmicamente. (Reza Sadeghbeigi, 2000).

H H H H
| 1 I |

R]-——i —C—Rz—)RI—C'-P'C——R: (21)
i i | | '
H H H H

Los radicales libres son muy reactivos y de corta duracién. Ellos pueden
ser objeto de escisidbn en posicion alfa, beta, y la polimerizacién. (escisién alfa
es la ruptura de un enlace de carbono anexo a los radicales libres, escision beta es la ruptura
de un enlace de carbono lejos de los radicales libres). Una escision Beta produce una de
olefinas (etileno) y un radical libre primario el cual tiene dos atomos de carbono menos.

R—CH,—CH,—'C—H, > R—"C—H, +H,C=CH, (2.2)

Los recientes radicales libres puede volver a sufrir una escision Beta para volver a dar mas
etileno, la escisién-Alfa no es favorecida termodinamicamente pero ocurre.

Capitulo L . o A
2 Descripcion del Mecanismo de Craqueo Catalitico y Térmico 14



Aplicaciéon de Herramientas de Simulacién para Diagnéstico y Propuestas de Mejora
de la Operacion de la Planta FCC 2 de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca

La escision alfa produce un radical metilo, que puede extraer un atomo de hidrégeno de una
molécula de hidrocarburos neutral. El hidrégeno produce la extraccion de metano y radicales
libres secundarios y/o terciarios.

H,C" + R-CH,-CH,-CH,-CH,-CH,-CH,-CH,

(2.3)
— CH, + R-CH,-CH,-CH,-CH,-"CH-CH,-CH,

Estos radicales pueden sufrir escision Beta para dar una alfa-olefina y un radical libre

X . . (2.4)
R -CH2-CH2-CH2-CH2- CH -CH2-CH3—R —-CH2-CH2- CH2+CH2=CH —-CH2-CH3

Similarmente el radical metilo, el R-CH,, puede extraer un atomo de hidrogeno a partir de otra
parafina para formar un radical secundario libre y parafina mas pequefas.

R ~"CHp*R ~CH2-CH2-CH2-CH2-CH2-CH2-CH3—>R —CH3+
R ~CH2-CH2-CH2-CH2-CH2-"cH -CH3 (2.5)

R-*CH, es mas estable que H3;*C. En consecuencia, la extraccion de hidrogeno
de R-*CH, es menor que la del radical metilo. Esta secuencia de reacciones forma un producto
rico en C; y C,, y una buena cantidad de alfa-olefinas. Los radicales libres se someten a
ramificaciones (isomerizacién). Uno de los inconvenientes de craqueo térmico de una FCC es
que un alto porcentaje de las olefinas formadas durante las reacciones intermedias se
polimerizan y se condensan directamente a la formacion de coque. La distribuciéon de productos
a partir del craqueo térmico es diferente del craqueo catalitico, como se muestra en la Tabla
2.2.

2.1.2. DESCRIPCION DEL MECANISMO DE REACCION
El craqueo catalitico puede ser clasificado dentro de dos categorias: craqueo de las moléculas
del gasdleo, y re-arreglo secundario y re-craqueo de los productos ya craqueados.

2.1.2.1. Mecanismo de reacciones de craqueo catalitico

Cuando la alimentacion entra en contacto con el catalizador regenerado, la alimentacién se
vaporiza. Entonces, los atomos con carga positiva llamada carbocationes se forman. Un
carbocation es un término genérico para un ion de carbono con carga positivo. Los
carbocationes puede ser iones carboneo o carbenio. Un ion carboneo, CHs', Se forma por
adicién de un ion de hidrégeno (H*) a una molécula de parafina. Esto se logra a través de
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directo ataque de un protdon del catalizador sitio Bronsted. El resultado molecular tiene una
carga positiva, con 5 enlaces a la misma.

R—-CH,-CH,-CH, —CH, + H" (ataque de protones) > R-C+H -CH, —-CH, —CH, +H, (2.6)

La carga de iones carboneo no es estable y los sitios de acido en el catalizador no son lo
suficientemente fuertes para formar muchos iones de carboneo. Un ion carbenio, R-CH2+,
Resulta de la adicién positiva de carga a una olefinas o de la eliminacién de un hidrégeno y dos
electrones de una parafina.

R—CH =CH -CH, —-CH, —CH, + H" (proténde Brénsted) »R—CH* —CH —CH, —CH, —CH, (2.7)
R-CH,-CH, -CH, —CH, + H" (remociénde H " Sitio Lewis) »R—-C*H —CH, —CH, —CH, (2.8)

Ambos el Bronsted y los sitios acidos Lewis en el catalizador generan iones carbenio. El sitio de
Bronsted dona un protdn a una olefina de la molécula y el sitio de Lewis elimina electrones de la
molécula de parafina.

En las unidades comerciales, las olefinas entran en la carga o se producen a través de
reacciones de craqueo térmico. La estabilidad de los carbocationes depende de la naturaleza
de los grupos alquilo adjunto a la carga positiva. La relativa estabilidad de los iones de carbenio
se expresa de la siguiente manera y se observa una estabilidad con los iones terciario.

Terciario » Secundario »  Primario » Etilo » Metilo
R- C- Ct -C c-C"-C R-C-C* c-C* c*
|
C

Uno de los beneficios de craqueo catalitico es que los iones primario y secundario tienden a
reorganizarse para formar un ion terciario (con un carbono con tres enlaces de carbono, y otros
anillos adjuntos).

Una vez formados, los iones de carbenio pueden formar un numero de reacciones diferentes.
La naturaleza y la fuerza de la influencia de los sitios acido del catalizador es la medida en que
cada una de estas reacciones se producen. Las tres reacciones dominantes de los iones de
carbenio son: i) el rompimiento de un enlace carbono-carbono, ii) Isomerizacion, iii)
transferencia de hidrégeno. En la tabla 2.1 se muestra un esquema general de las reacciones
generales del craqueo fluidizado.
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Tabla 2.1 Reacciones Generales del Craqueo fluidizado

Parafinas Craqueo
> parafina + olefina
( Craqueo
> LPG olefinas
Ciclizacion
> naftenos
Isomerizacién olefinas Transferencia de H,
. 7 ifi )
Olefinas ramificadas
< Transferencia de H, .
> parafinas
Ciclizacion
> coque
Condensacion de
K deshidrogenacion
Craqueo
> olefinas
Naftenos Deshidrogenacion

ciclo-olefinas

Y

Isomerizacion

\ 4

naftenos con
varios anillos

N

~ Craqueo aromaticos + olefinas
> no sustituidos
Cadena lateral diferentes alquilo-aromaticos
A
L
I transalquilacion
Aromaticos < Deshidrogenacion - ) » Alquilacién
» poliaromaticos
Condensacion Deshidrogenacion
A .
»  parafinas condensacion
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Tabla 2.2. Comparacion de productos de craqueo térmico y catalitico.

Tipo de hidrocarburo Craqueo térmico Craqueo catalitico
n-parafinas C, es el producto mayor, con mucho C1y Cs, | C3 y Ce son productos mayores,
y C4 a C1p oOlefinas, poca bifurcacion pocas n-olefinas alrededor de Cg,
mas bifurcaciones
Pocos dobles enlaces y pequefios | Rapida formacion de anillos dobles
Olefinas esqueletos de isomerizacion, transferencia | y un esqueleto extensivo de
de Hz es menor y no selectivo para olefinas | formacion de isdbmeros,
terciarias, pequefias cantidades de | transferencia de H2 es mayor y
aromaticos formados a partir de alifaticos a | selectivo para olefinas terciarias,
932°F(500°C) largas cantidades de aromaticos
formados a partir de alifaticos a
932°F (500°C)
Naftenos Craqueo lento de parafinas Si el grupo estructural es
equivalente, el craqueo viene
teniendo el mismo promedio a
conversion de parafinas.
Alkyl-aromaticos Craqueo dentro de los lados de las cadenas Craqueo cerca al anillo

2.1.2.2. Impacto de las zeolitas

El primer catalizador para el craqueo fluidizado fue tratado con acido (arcilla natural). Mas tarde
con materiales sintéticos de silica alumina conteniendo de 10 a 15% de alumina reemplazando
a la arcilla natural. Los catalizadores de silica alumina son mas estables y de mayor rendimiento
en productos.

En el afio de 1950 el porcentaje de silicato-alumina, contenia un 25 % de alumina y se empezé
a utilizar debido a su mayor estabilidad, estos catalizadores sintéticos son amorfos cuya
estructura consiste en una serie aleatoria de silice y alumina, tetraédricamente conectado.
Algunas mejoras menores en los rendimientos y la selectividad se lograron por el cambio a los
catalizadores como magnesio-silica, y alumina-zirconia-silica.

El avance en el catalizador de FCC era la utilizacion de =zeolitas X y Y
durante la década de 1960. La adicibn de estas zeolitas sustancialmente
aumento de la actividad del catalizador y la selectividad. La distribucion de los componentes
que contiene el catalizador de zeolita es diferente que la distribucién con un
catalizador amorfa de silice-alimina. Ademas, las zeolitas son 1,000 veces mas activos que los
catalizadores amorfos de alimina- silice.
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La mayor actividad proviene de una mayor fuerza y organizacion de los sitios activos en las
zeolitas. Las zeolitas son silicatos de alumina cristalina con una estructura de poro regular. Sus
elementos basicos son tetraedros de silice y alumina. Cada tetraedro se compone de atomos
de silicio o de aluminio en el centro y con atomos de oxigeno en las esquinas. Debido a que el
silicio y el aluminio estan en un estado de oxidacién +4 y +4, respectivamente, una carga neta
de -1 debe ser equilibrado por un cation para mantener la neutralidad eléctrica.

Los cationes que sustituyen a los iones de sodio determinan la actividad y selectividad del
catalizador. Las zeolitas son sintetizados en un medio alcalino como hidroxido de sodio,
produciendo una zeolita soda-Y. Estos zeolitas soda-Y, tienen una estabilidad pequefa pero el
sodio puede ser facilmente intercambiado.

El intercambio del id6n sodio con cationes, aumenta la acidez y la estabilidad. EI compuestos
mas utilizado de tierras raras son de lantano (La*) y cerio (Ce*). Los sitios acidos del
catalizador son Bronsted y el tipo Lewis. El catalizador puede tener sitios de Bronsted fuerte o
débil, o bien, sitios de Lewis fuerte o débil. Un tipo acido-Bronsted es una sustancia capaz de la
donacion de un protén. Los acidos clorhidrico y sulfarico son tipicos de acidos-Bronsted, el tipo
acido-Lewis es una sustancia que acepta un par de electrones. EI cloruro de aluminio es el
ejemplo clasico de un acido de Lewis. Disuelto en el agua, reacciona con hidroxilo, causando
una caida en el pH de la solucién. Las Propiedades acidas de catalizador dependen de varios
parametros, que incluye el método de preparacion, la temperatura de la deshidratacion, la
relacién silice-alumina , y el radio de los sitios de Bronsted a Lewis.

2.1.3. COMO OCURREN LAS REACCIONES EN EL RISER

Como hemos visto de forma global el gaséleo es una mezcla de componentes que los podemos
dividir en parafinas, naftenos, olefinas y aromaticos; el principal objetivo de la zona del riser es
descomponer moléculas de alto peso molecular a moléculas de bajo peso molecular, durante
este proceso no se puede evitar la formacion de moléculas tan pequefias como los gases y la
formacion de coque , primero el gasoéleo es precalentado antes de entrar al riser, para después
pasar por unas boquillas en donde el gaséleo se atomiza y esta atomizacion es favorecida por
una inyeccion continua de vapor. Normalmente la altura del riser es de aproximadamente de
28-32 metros de longitud pero las reacciones son tan rapidas que se llevan a cabo en los
primeros 5 metros de longitud. Las reacciones generales de la Tabla 2.3 se resumen en una
clasificacion de la siguiente forma:
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Tabla 2.3 Reacciones generales del craqueo catalitico

Reacciones principales de desintegracion:

Reactivos Productos
1. parafinas — parafina + olefina
2. olefinas —> parafina + olefina
3. alquilaromaticos ——> arométicos + olefinas
4. alquilaroméaticos —wruradecadenas - aromaticos con cadenas olefinicas + parafinas
5.

Naftenos (cicloparafinas) —— parafinas +olefina+C,H,,

Reacciones consecutivas (secundarias):
Reactivos Productos
1. naftenos +olefinas ——> aromaticos + parafinas
2. isomerizacion (olefina, parafina) ——  iso—olefina,iso— parafina
3. transferenciadel grupoalquilo —— naftenos
4. condensacion —— dibenzotiofenos

Todas estas reacciones son promovidas en el riser por los siguientes factores:

o El gasdleo a la entrada del riser encuentran en fase gas.

o EIl catalizador que puede ser zeolita o alumina-silicato cuenta con sitios activos de
caracter acido.

e Moléculas con caracteristicas de atraer electrones (sitios Lewis) o dar protones (sitio
Bronsted) que se comentaron anteriormente.

e Los hidrocarburos interactuaron con estos sitios mediante la adsorcion en el catalizador,
esto origina la rupturas de enlaces (C-C), estas rupturas dan formacion a iones carbonio
los cuales son mas estables en carbonos terciario que primarios y secundarios, es por
esto que existe un reacomodo de las estructuras moleculares.

Debido a la estabilidad del ion carbonio en carbonos terciarios es mas rapido craquear las
parafinas ramificadas que las parafinas lineales. En la desintegracion de parafinas el contacto
del catalizador en sitio activos acidos se lleva a cabo a partir de la sustraccién de un hidrégeno
de la molécula de hidrocarburos lo que se conoce como sitio Lewis. Esta reacciones generan
parafinas, olefinas y un sitio activo regenerado en el catalizador, pero la reacciéon puede
continuar hasta llegar a la formaciéon de propileno, si queremos mas rendimientos de gasolinas
el tiempo de contacto con el catalizador debe de ser corto , de lo contrario las reacciones
contindan hasta la trasformacion de parafinas a olefinas (propileno), en estas reacciones no se
llega a la produccién de etileno por la inestabilidad del i6bn carbono primario esto solo se
presenta a altas temperatura lo que se conoce como craqueo térmico.
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Se puede afirmar que con hidrocarburos con atomos de carbonos terciarios la rapidez de
reaccion es del orden de 10 veces mayor que los hidrocarburos con carbonos secundarios y 20
veces mayor que los carbonos primarios. Al contrario, en la desintegracion catalitica de olefinas,
la reaccién también se lleva a cabo en los sitios acidos del catalizador pero en este caso el
hidrégeno entra a la molécula de hidrocarburos; esto se conoce como protonacion en el doble
enlace (sitios Bronsted).

La rapidez de desintegracién de olefinas es mucho mayor que la desintegracién de parafinas;
por ejemplo, la rapidez de desintegracién del n-hexadecano es de 42% y del n-hexadeceno es
de 90% de rapidez. Con esto se concluye que es mas facil para el catalizador protonar que
absorber electrones en los sitios acidos.

Existen reacciones que son indeseables como son la formacién de coque y la condensacion,
esto se debe ya que en el gasdleo existen aromaticos que no tienen ramificaciones y
aromaticos que tienen ramificacion (cadena lateral adherida al anillo), el hidrégeno juega un
papel importante en estas reacciones lo que se conoce como transferencia de hidrégeno.

Los aromaticos no ramificados que entran en contacto con el catalizador se protonan (adicion
de hidrégeno a la molécula) esto ocasiona uniones de anillos bencénicos hasta llegar a la
policondensacion de anillos aromaticos terminando en la formacion de coque.

Las reacciones que se llevan a cabo con rupturas de C-C son endotérmicas por lo tanto
termodinamicamente son favorecidas a altas temperaturas. Para poder entender bien lo que
sucede en el riser la cinética de las reacciones sera la que predomine en el proceso de las FCC
en las condiciones a las cuales opera, ya que estas reacciones dentro del riser nunca alcanzan
el equilibrio termodinamico.

2.1.4 UN ESQUEMA CINETICO DE LA DESINTEGRACION CATALITICA

Se han desarrollado varios modelos cinéticos para predecir el comportamiento de las
reacciones que suceden en el riser; por ejemplo, el esquema de agrupamiento de 10 lumps
(Jacob et al., 1976) en donde involucran agrupamientos de especies consistentes en parafinas,
naftenos, anillos aromaticos, y grupos de aromaticos sustituyentes en fracciones ligeras y
pesadas del gaséleo (ver Fig 2.1). Este modelo también incorpora el efecto de contaminacion
de Nitrégeno, adsorcion de anillos aromaticos y el tiempo de desactivacion del catalizador.
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Fig. 2.1. Representacion del modelo de 10 agrupamientos de Jacob. PI, NI, Sl y Al son compuestos que destilan
entre el rango de 430-650 °F este agrupamiento conforma el producto conocido como aceite ciclico ligero que se
obtiene cuando el producto del convertidor se separa en la torre de destilacion principal, Ph, Nh, Sh y Ah son
compuestos que destilan arriba de 650 °F+, este agrupamiento conforma el producto conocido como aceite ciclico
pesado (HCO).

Tabla 2.4. Descripcion de los agrupamiento

lumps Descripcion Lumps Descripcion

Ph Parafinas pesadas Si Aromaticos ligeros ramificados

Pl Parafinas ligeras Ah Aromaticos Pesados sin ramificar
Nh Naftenos pesados Al Aromaticos ligeros sin ramificar
NI Naftenos ligeros G Gasolina

Sh Aromaticos pesados ramificados C carbon

De acuerdo a la descripcién del esquema del modelo cinético podemos clasificar a las
reacciones en paralelas y consecutivas.

Reacciones paralelas: son aquellas reacciones del mismo grupo que se pueden ir directamente
a gasolina o a coque.

Reacciones Consecutivas: son aquellas reacciones en la que el agrupamiento se descompone
en otro agrupamiento mas ligero hasta llegar a gasolina o a coque.

Para poder interpretar la rapidez de conversién de estos agrupamientos se requiere de una
constante cinética (K). Se ha demostrado que, en sistemas a presion constante, el efecto de la
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temperatura sobre la constante cinética se puede representar a partir de la Ecuacién de
Arrhenius:

K = Aexp(-E/RT) (2.9)

donde A es el factor pre-exponencial, E es la energia de activacion, R es la constante universal
de los gases ideales y T es la temperatura del sistema.

El valor de la constante de velocidad se obtiene a partir de datos experimentales o de plantas

pilotos. Para poder analizar como se lleva a cabo la velocidad de conversion de las parafinas a
gasolina o a carbdn se ilustra una seccion del esquema de 10 agrupamientos:

Fig. 2.2. Seccion del esquema del modelo anterior Parafinas a gasolinas.
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Representacion del esquema de reaccion:

1aP Rapidez de formacidon de Gasolina
(" Tehoc = K10 partir de parafinas pesadas

Reacciones Fonae = K3BP,y Rapidez de formacion de carbdn a
ph=c B
Paralelas < partir de parafinas pesadas

Tphapt = K2BPyy Rapidez de formacidn de parafinas

_ ligeras a partir de parafinas pesadas

e . ., .
Tpiss = k48F,; Rapidez de formacién de Gasolina

a partir de parafinas ligeras
Reacciones <

Rapidez de formacion de carbdn a
Consecutivas Tpiae = KSBF,; P

partir de parafinas pesadas

Estas ecuaciones ilustran la rapidez de formacién de las parafinas pesadas a parafinas ligeras,
o la velocidad de formacién hacia gasolina o a coque.

También se puede representar la ecuacién de velocidad de desintegracion de parafinas
pesadas (Ph):

M = (K + Ky +kg) Py, (2.10)

Es necesario conocer los valores de las constantes cinéticas para saber la velocidad con que
las reacciones se llevan a cabo (ver Tabla 2.5).

A partir de la Tabla 2.5 se pueden realizar varias deducciones en cuanto a la preferencia de
ciertos grupos a la formacién de gasolina o0 a coque. Observando la tabla 2.5 podemos ver que
la constante de velocidad para la formacion de gasolina a partir de aromaticos pesados
ramificados ( K shg) €s mayor que la velocidad de formacion de gasolina a partir de
aromaticos ligeros ramificados (K s ¢ ),parafina (K pg) y naftenos (K wne ). Otro ejemplo
puede ser los aromaticos pesados ramificados ( K anc) que presenta una mayor velocidad de
reaccion para la formacién de coque que los aromaticos pesados sin ramificar ( K snc ) y esto se
debe a que durante el craqueo de los aromaticos se condensan mas rapido hasta la formacion
de carbdn ya que son los compuestos que tienen menos hidrogeno.

Capitulo L . o A
2 Descripcion del Mecanismo de Craqueo Catalitico y Térmico 24



Aplicaciéon de Herramientas de Simulacién para Diagnéstico y Propuestas de Mejora
de la Operacion de la Planta FCC 2 de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca

Tabla 2.5. Parametros cinéticos de Arrhenius para el modelo de 10 agrupamientos

Simbolo A E (Kcal/kgmol) K (m%kgs)aT=813K
K ph,pi 1.101E+01 20298 0.00004
K nnNi 6.500E+01 13061 0.02006
K anhai 3.481E+01 15815 0.00195
K shsi 1.753E+02 13660 0.03733
K pho 8.939E-01 5356 0.03248
K Nhe 1.397E+00 5941 0.03534
K sha 9.803E+03 18884 0.08232
K phc 1.697E+01 12130 0.00932
K nhc 1.198E+02 15223 0.0096
K anc 1.082E+03 17347 0.02352
K shc 6.398E+02 16033 0.03137
K shal 2.278E+00 10151 0.00426
Kric 1.181E+00 7776 0.00960
K 2.733E+00 8016 0.01914
K si,c 3.414E+04 21396 0.06056
Kepic 2.127E+04 19527 0.11997
Knic 8.644E+02 17996 0.01258
Ksic 1.146E+04 22307 0.01157
Kayc 2.205E+03 21437 0.00381
Kec 1.333E+03 24510 0.00034
Kn 5.689E+03 14530 45769761.52724

2.1.5 EFECTO DE LA CALIDAD DE LAS CARGAS EN LOS RENDIMIENTOS Y EN LA
CALIDAD DE LOS PRODUCTOS

Es ampliamente conocido que la carga a una unidad de FCC, presenta la mayor influencia en
rendimientos y en la calidad de los productos. Esta afirmacién ha llevado a los diferentes
operadores a tratar de predecir el comportamiento de la unidad. Las cargas a las unidades de
FCC estan compuestos por cuatro grandes familias de hidrocarburos: Parafinas, Olefinas,
aromaticos y naftenos. La cinética ha desarrollado capacidades de predecir la conversion de
gasolinas, ligeros (H,, H,S, C4-C,) y aceites para una amplia carga de gasoleos. Es interesante
comparar algunos cocientes de la relacion de constante conociendo su comportamiento de
craqueo a partir de hidrocarburos puros. (Haensel, 1951; Hansford, 1952; Obladand Shankland,
1954). A continuacion se presentan algunos de estos ejemplos, de la forma de como estos
hidrocarburos presentes en la carga afectan los rendimientos y la calidad de los productos:
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Bajo rendimiento del aceite ciclico ligero (ACL)

Si la carga de gasodleo presenta en su composicion mayor porcentaje de parafinas, y
conociendo la relacion de constantes de velocidad tenemos que (K ph 6 / Kpnyp )= 842.1
la velocidad de conversion de parafinas pesadas es mayor hacia gasolina que a
parafinas ligeras. Sabemos que de acuerdo al agrupamiento las parafinas ligeras estan
presentes en grandes cantidades en el corte de aceite ciclico ligero, aunque su
produccién sea tan pequefia en comparacion a la gasolina.

Aumento del peso molecular de la carga:

La relacidon de constantes para el craqueo de fracciones pesadas de agrupamientos de
Parafinas, naftenos y aromaticos son mas grandes comparadas con las composiciones
en la fraccion de hidrocarburos ligeros. Por ejemplo la relacion de contantes (K pn e/ K
PG = 3.38), esta relacion nos dice que es 3.38 mas rapida la conversion de Ky, que K,
para la formacién de gasolina y esto es razonable ya que el craqueo se incrementa para
parafinas y naftenos de alto peso molecular.

Cargas aromaticas presentan mayor tendencia a producir coque que las cargas
parafinicas:

Los aromaticos con grupos sustituyentes en la seccidon de compuestos pesados (Sh)
tienen un valor de Kg, alto para la formacién de coque (C). Conociendo la relacion de
constantes, si lo comparamos con el valor de constante de los parafinas K, a carbon
tenemos que (K sn,c/K pnyc) = 4.92 esto nos indica que los aromaticos con grupos
sustituyentes forman ligeros y coque mas rapido que los compuestos de parafinas
pesados y esto consiste en que tienen un valor alto de craqueo por el grupo de las
cadenas alquilo particularmente los C3 y C, presenten en los aromaticos.

Selectividad de los agrupamiento a la formacién de gasolinas:

Esta selectividad es medida en relacion al cociente de los valores de la constante en
funcion a la formacion de gasolina y carbon, por ejemplo consideramos los siguientes
cocientes (K nn,¢/K nhyc = 102.69) y (K phyo/K phyc = 94.38), como vemos los grupos
de naftenos y las parafinas pesadas presenta una gran diferencia de selectividad a
gasolina que a coque. En el caso de los grupos de naftenos y parafinas ligeras la
relacion que es (K n,4/ K g )= 2.00 significa que es mas alta la reactividad de los
naftenos a la formacion de gasolina que las parafinas. Sin embargo el craqueo de
gasolina a carbon es despreciable (K 4,c) comparado a la relacién de constantes de
aromaticos sustituyentes a gasolina es decir (K sn, ¢/ K g,c = 239.0).

Impacto de la temperatura con respectos a las parafinas pesadas y los aromaticos
pesados con grupos sustituyentes

Capitulo

2

Descripcion del Mecanismo de Craqueo Catalitico y Térmico 26



Aplicaciéon de Herramientas de Simulacién para Diagnéstico y Propuestas de Mejora
de la Operacion de la Planta FCC 2 de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca

De acuerdo a la relacidon de cocientes tenemos:

540°C 500°C 580°C
Koo 0082 Kepoc _ 0082 Kepac _ 0.082
K 0.032 K 0.027 K 0.038
phai — — 348 oG — =432 phaGE — — 2.86
Ronoc.  0.0093 Konoc. 00063 Kypoc. 0013

Si se observan estos resultados se establece que los aromaticos pesados al aumentar la
temperatura producen mas rendimientos de gasolina y las parafinas al aumentar la temperatura
producen mas coque, en la Fig. 2.3 por medio de este analisis de relacién de cocientes se
muestra cuales son los hidrocarburos que tienden a promover los rendimientos de gasolina y en
la Fig. 2.4 se muestra a aquellos hidrocarburos promotores de formaciéon de carbdn. Es
importante mencionar que a partir de la ecuacién de Arrhenius y la energia de activacion se
tiene una idea de qué constante seran afectadas mas que otras por la temperatura.

Fig. 2.3. Relacion de cocientes de valores de la constante de velocidad cinética enfocados a los
promotores de gasolinas.
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Fig. 2.4. Relacion de cocientes de valores de la constante de velocidad cinética enfocados a los
promotores de coque.
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3. SIMULADOR PETRO-SIM

3.1. DESCRIPCION DEL SIMULADOR

Petro-SIM es un paquete de software de simulacién riguroso que permite modelar ya sea una
unidad especifica o una refineria en su totalidad, desde cargas ordinarias a la mezcla de
productos finales. Cuenta con una interfase completamente interactiva en donde se puede
manipular variables de procesos Yy personalizar totalmente la simulacion.

KBC ofrece una amplia gama de software de simulacion y servicios asociados para la industria
de hidrocarburos, incluye también modelos de unidades detalladas vy la supervision de datos
por medio de una Programacion lineal (LP) incluida en toda la simulacién de la planta con la
tecnologia mas actualizada disponible.

Petro-SIM ™ es un simulador de proceso completo, destacando KBC la tecnologia y modelos
de proceso probados. Incluyen operaciones de unidad de uso general, una biblioteca extensa
de componentes, una gama de paquetes de termodinamica y métodos innovadores totalmente
integrados, el software cuenta con sistemas de informacion de planta, bases de datos, y
vinculos con Microsoft Excel y el LP.

También incluye modelo de reactores que a continuacién se hace referencia:

FCC-SIM™ (para plantas FCC)
REF-SIM™ (para reformacion)
HCR-SIM™ (para Hidrocraqueo)
HTR-SIM™ (Para hidrotatamiento)
DC-SIM™ (Para coquizadoras)
VIS-SIM™ (para viscoreductoras)
ALK-SIM™ (para alquilacion)
ISOM-SIM™ (para isomerizacion)

Petro-SIM es el Unico simulador de proceso que incorpora modelos de reactor de KBC-SIM.

FCC-SIM es un modelo de software que utiliza la cinética para simular un reactor en unidades
de FCC, puede ser usada para investigar cambios en los parametros de operacion como
temperatura de la carga, temperatura de salida al riser, promedio de aire al regenerador,
contenido de flujo de gas, cambio de catalizadores alternativo y aditivos, etc. Esto tiene una
funcion de optimizacion que permite a un usuario maximizar una funcion econémica objetiva
sujeta a coacciones de unidad.
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FCC-SIM modela una variedad de disefos de sistema de reactor/regenerador de varios
licenciadores, y una amplia gama de configuraciones. Puede ser configurado para multiple
alimentacion y reciclaje de la torre fraccionadora al convertidor. En operaciones unitarias incluye
la columna de destilacion, bombas, compresores, tubos, cambiadores de calor y separadores.
Petro-SIM contiene una biblioteca completa de mas de 1,000 componentes y 25 paquetes de
termodinamica.

3.2. DESCRIPCION DE LA CARACTERIZACION DE LA CARGA EN EL MODELO DEL
SIMULADOR Petro-Sim

En este capitulo se explica la importancia de los pardmetros de caracterizacion de la carga y su
uso en el simulador.

Consideraciones a realizar para la caracterizacion de la carga:
Calidad de la carga:

= Gravedad API

= Rangos de Ebullicién

= Azufre

= Tipos de Hidrocarburos (K Watson, indice de refraccion, HPLC-UV, NMR, GC-MS)
= Nitrégeno

= Residuo de carbon (Conradson Carbon)

= Metales (Vanadio, Niquel, Hierro, Cobre)

= Sodio

3.2.1. Gravedad API

La gravedad API esta relacionada con el tipo de hidrocarburos presente en la carga y/o en la
fraccidon del petréleo. Es decir que a medida que gravedad API aumenta, se incrementa la
presencia de hidrocarburos parafinicos, de tal forma, que se define como cargas de caracter
parafinico, aquellas que presenten valores de gravedad APl = 25.7, es decir gravedad < 0.9000.
A medida que la gravedad API desciende de este valor aumenta la presencia de hidrocarburos
nafténicos y aromaticos y la carga se hace cada vez mas pesada y mas dificil de craquear.

3.2.2. Contenido de nitréogeno

El nitrégeno total presente en las cargas de FCC es analizado por el método UOP-384-76 y
puede clasificarse como nitrégeno basico y neutro. Dado el caracter acido de los sitios activos
de los catalizadores, es l6gico pensar que existe una gran cantidad del nitrégeno basico por el
sitio activo (acido) y por lo tanto una tendencia a envenenar el sitio activo a medida que el
nitrégeno aumenta.
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El nitrégeno es conocido como un veneno temporal de los catalizadores. Estos compuestos son
fuertemente adsorbidos por el sitio acido, no permitiendo la adsorcion de moléculas de
hidrocarburos, es decir, disminuye el niumero de reacciones de craqueo y por lo tanto la
actividad del catalizador. Inmediatamente el catalizador gastado pasa al regenerador, se
presenta la combustion de los compuestos, produciendo éxidos de nitrégeno NOX, y nitrégeno
elemental, la actividad del catalizador por efecto de este tipo de desactivacién se recupera
completamente.

A medida que el contenido de nitrégeno en la carga aumenta, la conversion y los rendimientos
de la gasolina disminuyen, el rendimiento de ALC aumenta y la selectividad a coque aumenta.

3.2.3. Contenido de azufre

El azufre no es considerado un veneno para los catalizadores. Sin embargo, cargas con altas
concentraciones de azufre, reflejan un incremento directo en los niveles de azufre en los
productos liquidos de FCC y en las corrientes gaseosas provenientes del reactor y del
regenerador. El contenido de azufre aumenta cuando el °APl disminuye, indicando que a
medida que aumenta el peso molecular de la carga, su contenido de azufre aumenta y que las
cargas pesadas tienen normalmente mayores concentraciones de este contaminante y por lo
tanto la gasolina, ACL y Slurry (decantando) contendran mayores niveles de azufre.

3.2.4. Metales contaminantes

Los metales contaminantes mas importantes presentes en la carga a FCC, son el niquel,
vanadio, y el hierro. Su efecto sobre la actividad y selectividad de los catalizadores depende de
los siguientes factores.

¢ Del estado de envejecimiento de la particula de catalizador, es decir cuantos ciclos
reaccidn-regeneracion ha visto cada particula del catalizador.

¢ De las condiciones de severidad del regenerador, es decir, la temperatura, el exceso de
oxigeno, la concentracion de vapor de agua, el tiempo de residencia, el nivel de carbén
sobre el catalizador regenerado.

¢ Del catalizador utilizado.

¢ Del catalizador de estos metales en el catalizador de equilibrio.

El vanadio, a diferencia del niquel, tiene un gran efecto sobre la actividad, pues es bien
reconocido que actua sobre los sitios acidos de la zeolita, causando una destruccion
irreversible, lo cual disminuye el nimero de sitios activos disponibles para las reacciones de
craqueo. Esta destruccion de los sitios acidos por la accion del vanadio disminuye los
rendimientos de gasolina y LPG y aumenta los del ACL y fondos. Valores tipicos de esta
caracterizacion se presenta en la tabla 3.1.
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Tabla 3.1. Valores tipicos de propiedades a partir de datos de laboratorios de las refinerias.

RANGO PROPIEDADES
Punto de ebullicion (°F - 50%) 645.000 - 975.000

En la siguiente tabla 3.2 se muestra los diferentes tipos de técnicas que son usadas para la
destilacion, también se incluye el alcance de cada método en cuanto a la informacion de grupos
de hidrocarburos.

Tabla 3.2 Métodos fisicos ASTM and SimDis (destilacion simulada)

Es esta grafica se observa que los analisis que se realizan de forma cotidiana en los
laboratorios de Pemex-Refinacion (D86, D1160, D2892) sdélo se pueden cuantificar grupos de
40 numeros de carbonos, sin embargo existe un modelo matematico de una simulacion de
destilados conocido como (Sim-Dis) que puede desglosar las estructuras y representarlos hasta
120 carbonos como se observo en la Fig. 3.1.
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Fig. 3.1. Relaciéon de niumero de carbono y TBP.

En esta grafica se observa en un andlisis al gasdleo que a medida que el punto de ebullicion se
incrementa el corte por niumero de carbonos sea hace mayor es decir estructuras de
hidrocarburos con alto peso molecular.

3.2.5 Distribucion por tipo de carbono
Para la distribucidén se consideran los siguientes parametros:

El porcentaje promedios de dtomo de carbono en una estructura molecular varia, la clasificacion
de un agrupamiento en la estructura molecular esta definida por:

e Ca: atomos de carbono en anillos aromaticos (también conocidos como aromaticos con
nucleos)

e Cn: atomos de carbono en anillos nafténicos

e Cp: atomos de carbon en cadenas parafinicas
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Esta clasificacion puede ser medida usando equipos como NMR (Resonancia Magnética
Nuclear) o también por HPLC-UV (Cromatografia de gas-liquido y Ultra violeta), pero para el
simulador utiliza correlaciones empiricas, la distribuciéon por carbono es un punto critico para el
modelo cinético.

3.2.6. Estimacion de PNA de la carga

Para obtener el tipo de distribucidon por Numero de carbono se requiere de la estimacion de
PNA de la carga de alimentacion y existen varios métodos para representar PNA en cada
porcentaje de volumen de la destilacion, en este caso utilizan el método NDM para la obtencién
de estos datos. Por ejemplo, para el célculo de Cn, este esta en funcién del peso molecular,
factor de Watson, el indice de refraccion y el azufre.
C, = ftn( MW, WatsonK, R, S, C,)

C, = ftn( WatsonK, C,, C,)

Cp= 1-Cn-Ca

Donde:

Rivt = indice de refraccion

Co = Contenido de olefinas en la carga

S = Azufre en la carga

Célculo del peso Molecular

MW = 0.129*WatsonK*((FeedT50+460)/100)2% (3.1)
Watson K = ((MeABP+460)"3)/SG (3.2)

Si_no se cuenta con Ryt se puede usar el modelo codificado Landee-Whittier Método calcular
RI @ 20 °C

3.2.7. Distribucién de anillos aromaticos
Este modelo hace la siguiente consideracion en cuanto al porcentaje de aromaticos:

¢ Los gasodleos VGO (650-1000 F) normalmente tiene 1/2/3/4+ de anillos
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o El aceite ciclico presenta un 90% de anillos con nucleos de 2/3/4 en su composicion
¢ Los poli-aromaticos son la clave para la prediccién de rendimiento en la FCC

En la siguiente tabla 3.3 se presentan la distribucion de los anillos aromaticos presentes en los
diferentes cortes que se obtienen después de pasar el gaséleo en el convertidor catalitico y en
la Fig. 3.2 se muestra los diferentes tipos de cortes de hidrocarburos que estan presentes en
funcion de la destilacién.

Tabla 3.3. Relacidon de aromaticos que impacta a la formacion de productos

Aromaticos Representacion esquematica

1 anillo Precursor de gasolinas O

2 anillos Precursor de ACL

4 anillos Precursores de aceite decantado
y coque

O
O
3 anillos Precursores de HCO Q

°C

Fig. 3.2. Composicion general de las fracciones del petréleo.
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En la tabla 3.4 se puede observar los analisis realizados por el equipo de laboratorio mediante
UV (ultravioleta), a los diferentes tipos de cargas y su composicién en cuanto a presencia de
aromaticos.

Tabla 3.4. Cargas a FCC.

3.3. Requerimientos de datos para la calibracion en el modelo FCC-SIM (hoja de Excel)

FCC-SIM es un programa realizado en ambiente de Excel, que esta provista de macros
elaborados en Visual Basic, estas macros manda a llamar a otro programa desarrollado en
lenguaje Fortran que es una programacion completa en donde vienen incluidas las ecuaciones
utilizadas en el riser para las conversiones de gasoleos en sus diferentes cortes de productos a
continuacion se muestra la forma de accesar a esta hoja de Excel:
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KBC Profimatics ’

User Guides 4
¥3 Petro-sM

DC-5IM

DHTR-5IM

B FCC-SIM

HCR-5IM

NHTR-SIM

Petro-SIM Database Explorer
REF-5IM

RHDS-5IM

VGOHTR-5IM

¥2, Petro-SIM Express

En esta misma seccion se incluye una hoja donde se cargan los datos de disefio mecanico de
la planta a continuacion se muestra el esquema:
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Fig. 3.3 Esquema de captura de datos de FCC-SIM
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Y después los demas datos solicitados son cargados a una hoja de Excel en el mismo archivo:

JX|W‘M _“

Calibration Input Imnpart
Coy
Ein _ Copy |
Spot Load Resulis - Clear

Case Number ->

1

[ 2z [T 3 T & T 5 T & [ 7 T 8 ]

Run Case -> y
Total -> 1
DERMO

Opcién para exportar datos

Case Title ->

FEFHHET

HEHHET T

a0l Cabalier
4 4 » M\ Design % Calibration Input,/ Calbration Result / Predict Input / Predict Result mmt /{ Comparison / Summary / Charts

—

Fresh Feed 2

Fresh Feed 3

a simulador Petro-Sim

Fresh Feed 4

Fresh Feed 5§

Fresh Feed 6

Fresh Feed 7

Fresh Feed 8

Fresh Feed 9

Fresh Feed 10

Recucle Streams

Lift Gas

Other Feed Data

Default Feed Preheat Temperature
Transfer Fiate of Fiser 2 Feed to Fiser 1
Hydrotreater Bottoms Froduct Rate
Hydratreater Batorns Feed Termperaturs

Feed Hydrotreater

<[This ternperature will be used if a zerg|

riser inlet ternperature is ertered for 550
arw of the fresh Feeds or recycles. 0.0
50

['F T 535.0

Reactor Target Options

Product TBP Cut Point

H2 Systemn

Catalyst Activity Option

Gas System Conditions

Reactor Condilions

Gas Properties

Operating Conditions

Reactor! Stripper

Riser 1

Riser 2

Regenerator 1

Regenerator 2

Modelo de trabajo que incluye

Pressure Profile

Optional Gas Plant Data

otras opciones en cada hoja

Los resultados del modelo de simulacion dependen de la calidad de los datos de operacion que
se proporcionen, a continuaciéon se enlista la informacion que se tiene que proporciona a la hoja
de simulacion de Excel que estd basada en macros que son ejecutados con vinculos de
programacion de Fortran-KBC.

Regenerador
Riser
Reactor

Fraccionador Principal
Compresor de gas seco
Esto incluye flujos de vapor y corrientes de carga, producto y reciclo; temperatura del
vapor, regenerador, reactor, gas humedo, temperatura ambiente y humedad del aire.
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c. Propiedades de la carga fresca, nafta y aceite ciclico ligero listado sobre las Tablas 3.5,
3.6 y 3.7, respectivamente. De la nafta y HCO proporcionar ademas el peso especifico,
destilacion y contenido de azufre.

d. En el regenerador el flujo de aire y el analisis del gas incluyendo el O2 enriquecido.

e. Datos del catalizador que se enlistan en la Tabla 4. A menudo informacién del proveedor
como el ECAT y del catalizador de equilibrio.

Datos para estimacion de costos y ganancias
a. Econdmicos:

Se puede evaluar de forma econdmica los costos de produccion para este caso se necesita de
la siguiente informacion:

Precios de productos:

e Gas (H,, C, producto)
e Etileno si se hace una recuperacion por separado

e Propano
e Propileno
o IC4

e NC4

e Butilenos (agrupamiento o por isémeros separados)
¢ Nafta (por cada corte de gasolina presente)

e LCO

¢ HCO

e Productos del fondo

¢ Valor del calor de enfriamiento del regenerador

e Valor de la recuperacion de calor en el flujo de gas

Costos:

e Carga fresca

e Carga fresca con precalentador de reciclo
e Catalizador

e Vapor al riser y al agotador
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Tabla 3.5. Propiedades de la carga fresca

Propiedades Unidad Carga |
Flujo bdp 37800
Peso especifico 0.912
Destilacién 1% vol °C 263
5% vol °C 325
10% vol °C 364
30% vol °C 416
50% vol °C 447
70% vol °C 469
90 % vol °C 505
95 % vol °C 521
99 % vol °C 551
Contenido de azufre % Wt 2.03
Nitrégeno bésico % Wt 0.0407
Carbon conradson % Wt 0.22
Metales
Niquel(Ni) ppmw 0.1
Vanadio(V) ppmw 0.7
Tabla 3.6. Propiedades de la corriente de naftas
Propiedades Unidad _ Carga |
Flujo bdp 21000
Peso especifico 0.8
Destilacion 1% vol °C 35
D86 5% vol °C
10% vol °C
30% vol °C
50% vol °C 106
70% vol °C
90 % vol °C 193
95 % vol °C
99 % vol °C
RON 92.7
MON 79.6
Contenido azufre %Wt 0.22
PONA(SI ES DISPONIBLE)
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Tabla 3.7. Propiedades de la corriente pesadas

Propiedades Unidad LCO SLURRY
Flujo 5600
API 221 4.3
Destilacion D86 D1160

1% vol °C 204 278

5% vol °C 221 350

10% vol °C 242 373

30% vol °cC | - 405

50% vol °C 269 418

70% vol °cC | - 458

90 % vol °C 325 498

95 % vol °C 341

99 % vol °C 360

Contenido de azufre 0.81 1.053

Nitrégeno basico 0.07 6.8

Carbonconradson | | e | mee-

Numero de bromuro | | - | -

viscosidad | | | e

temp. Viscosidad 30 | -

Punto de anilina 816 | -

Tabla 3.8. Propiedades del catalizador FCC
Propiedades Unidad  Equilibrio | ECAT
Taza promedio de adicion t/d 21 | o
Actividad MAT % wt 64 80
Superficie del area m2/g 155 170
Capacidad de calor (cp) callg/°’C | - 0.265
Carbon sobre el catalizador en el regenerador Yowt | 0.06
Metales | e | e
Niquel(Ni) ppmw 314 | -
Vanadio(V) ppmw 1888 | -
Hierro(Fe) ppmw | |
Cobre(Cu) ppmw | |
Sodio(Na) ppmw | |
Caracterizacion
Reo Y%wt 2 |
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Continuacion........
Al203 Yowt 27 | -
Zeolita Yowt 20 | -
Inventario de catalizador
Total en la unidad ton 200 | -—--
Regenerador ton 180 | -
Compresor de gas seco
Presién de succion kg/cm2 1
Presién de descarga kg/cm2 3.33
Temperatura del tambor °C 66
Flujo de gas inerte seco Ton/hr 14
Tabla 3.9. Informacién del regenerador
Propiedades Unidad Regenerador

Diametro de la fase diluida m 10.27

Diametro de la fase densa m 10.27

Area interna del ciclén m2 3.03

Volumen de la fase diluida m3 248.3

Volumen del Plenum m3 82.76

Pérdida de calor del Plenum mmbtu/h 0.6765

Pérdida de calor en la fase diluida mmbtu/h 8.1188

Pérdida de calor en la fase densa mmbtu/h 2.706

Presion 2.49

Descarga del soplador KG/CM2 3.33

Temperatura del aire °C 25

Humedad relativa % 90

Flujo de aire al regenerador NM3/H 132.4

Temperatura descarga soplador °C 217

Temperatura de la cama °C 704

Temperatura de fase diluida °C 710

Temperatura del flujo de gas °C 716

CO2 en el gas %vol seco 16

COenelgas %vol seco 0.25

O2en el gas %vol seco 0.91

Sox en el gas ppmw 0.22
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Tabla 3.10. Informacion del riser

Propiedades Unidad Riser
Diametro m 0.3
longitud m 30
Pérdida de calor mmbtu/h | 0.6765
Temperatura a la salida °C 526
flujo Inyeccién de vapor kg/h 5350
Presion de vapor kg/cm2 17
Temperatura de vapor °C 260

Promedio de condensado

DATOS REACTOR/AGOTADOR

Diametro de la fase diluida m 7.547
Diametro de la fase densa m 7.547
Area interna del ciclén m2 1.54
Volumen de la fase diluida m3 134.2
Volumen del agotador m3 26.84
Pérdida de calor en la fase diluida del reactor | mmbtu/h | 0.6765
Pérdida de calor en el agotador mmbtu/h | 0.6765
Presion kg/cm2 1.73
Temperatura a la salida °C 260
flujo Inyeccion de vapor kg/hr 2350
Presion de vapor kg/cm2 17

El programa comienza con un balance de materia de la carga y los productos, una vez
ejecutado el programa de FCC-SIM se generan los parametros de calibracién y estos consisten
en los siguientes resultados:

Balance de materia:

Datos a proporcionar:
e Carga fresca (BPD de alimentacién a la unidad) , gravedad especifica y azufre
Productos:
e La produccién de Propano-Propileno y su composicion
e La produccion de butano-butileno y su composicion
e La produccién de gasolina, la gravedad especifica y la cantidad de azufre en %wt
e La produccién de ACL, la gravedad especifica y la cantidad de azufre %Wt
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e La produccién de Slurry o aceite decantado, la gravedad especifica y el azufre %Wt

e La produccién de gas seco y la composicion de la misma
También incluye en el balance de materia datos del regenerador: temperatura ambiente del
aire, humedad relativa, flujo de aire al regenerador y la composicién de gases de combustion
(0,,C0,C0,,S0y).

Resultados del Balance de Materia:

Se puede considerar desviaciones en el flujo de salida de productos. Esto es debido a fallas en
la instrumentaciéon o desgastes de las placas de orificios que se encuentras ubicados a la
salida de productos en los limites de baterias. El programa realiza el ajuste necesario para
cerrar el balance al 100% para después obtener la composicién de la carga de gaséleo de la
siguiente forma:

Tabla 3.11. Composicion del gas seco

Composicion % peso

Hidrogeno 0.02
Metano 0.98
Etano 0.89
Etileno 0.61
Propano 2.27
Propileno 6.30
N-butano 0.57
Isobutano 4.13
Butanos Segregados 717
1-butano 1.76
C2- Butano 1.38
T-2-butano 1.94
Isobutano 1.97
Isobutadieno 1,3 0.13
Nafta total 45.16
LCO ligero 15.53

LCO pesado 0
Aceite 9.13

clarificado(slurry)

Estos resultados se transfieren a otra hoja de calculo que se conoce como Calibracion, en esta
hoja también se solicita informacion que es necesaria para generar la calibracion a ser utilizada
para la evaluacidon del convertidor. Cabe considerar que los datos proporcionados para la
calibracion son de un dia completo de operacién y se requiere que la informacion sea
concerniente a un dia de operacion para que la informacion que calcule sea la mas precisa. Los
datos que se proporcionan ya fueron mencionados en la tabla anterior y los resultados que se
obtienes después de ejecutar la hoja de calculos son los siguientes:
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Resultados:

Proporciona los datos de entalpia de craqueo para el riser y el regenerador

Calcula la gravedad , la destilacion TBP, D86 de la carga

Convierte la destilacion ASTM D-1160 atmosférica, en destilacion TBP

Propiedades fisicas como el factor K, contenido de H, fraccion de aromaticos Di,Tri, total
de carbén en la fraccién de naftenos, total de carbon en la fraccidon de parafinas ,fraccién
de olefinas.

Riser:

Calcula la temperatura de la mezcla a la entrada del reactor
Relacion cat/oil

Circulacién promedio del catalizador

Tiempo de residencia del catalizador

Presion parcial de hidrocarburos

Velocidad del flujo del catalizador

Calor del craqueo:
Riser, Reactor, carga

Regenerador:

Flujo de gas promedio

Recalcula el contenido de O2 en el aire
Circulacién promedio del catalizador
Velocidad de la superficie diluida
Hidrogeno sobre el coque

Calor de combustion

Velocidad en los ciclones

Oxigeno en la cama

Delta Coke

Catalizador en equilibrio:
Niquel, vanadio equivalente
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Fig. 3.4. Diagrama esquematico del la ejecucion de FCC-SIM.
Catalizador fresco:

¢ Contenido de zeolitas, tierras raras, alimina y contenido de tierras raras en la zeolita
Perfiles:

e Coque ( carga, total, catalizador, agotador),Hidrégeno sobre el coke( total, catalizador,
carga, agotador), Azufre producto( SOX,H2S,nafta,acl,acp),distribucion del H2 en la
(carga, producto, coke, aceites ciclico, naftas)

e Conversion (%vol,%peso)

e Propiedades de la nafta factor K, contenido de H, peso molecular, %vol en cada corte de
la destilacién, fraccion de aromaticos, naftenos, parafinas, olefinas)

e Propiedades del ACL(anilina, indice de cetano, indice del diesel, viscosidad, factor K,
contenido de H2, fraccién de aromaticos, naftenos, parafinas,% vol por cada corte de
temperatura)

e Calculos del porcentaje de Naftenos, Parafinas y aromaticos de la carga y los
rendimientos de los productos en % vol y % peso.

e Calcula el porcentaje de Naftenos, Aromaticos y Parafinas en el ACL, Slurry, Gasolina
y la composicion del Gas seco.
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Los resultados obtenidos en esta hoja son utilizados para realizar los calculos de la conversion
del gasoleo en gasolinas, propano-propileno, Butano-butileno, Gas seco, ACL y Slurry o aceite
decantado, utilizando el siguiente esquema de cinética de reaccién

3.4. DESCRIPCION DEL REACTOR:
De tal forma que el modelo de agrupamiento por especies (no. de carbono) quedaria de esta
forma:

Fig. 3.4. 1 Esquema de agrupamientos por niumero de carbono.

Se considera que una carga a cataliticas puede tener un rango de carbonos C12 hasta C86
presentes.

Craqueo Catalitico:

Para cada agrupamiento por tipo de carbono se utiliza ecuaciones cinéticas de 1er. Orden como
se muestra en la siguiente ecuacion:

Para el céalculo de la rapidez de formacion de N-numero de carbono:
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r; = kG, Ecuaciones de Primer Orden
v
rgo = kCgp

Posteriormente se establece el balance de materia:
Consideraciones:

¢ La velocidad del gas es la misma a los largo del tubo
¢ El riser se considera como un reactor tubular de flujo piston

Fig.3.4.2 Esquema del riser y sus divisiones.
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o ElRiser se divide en 10 elementos diferenciales
e Las reacciones basadas en C;— Cgy pseudocomponentes y sus propiedades

Evaluacién de una seccién para establecer el balance de materia:

Fig. 3.4.3 Corte transversal del riser.

La ecuacion del balance de materia esta representada de la siguiente forma:

0C; _ At (1—€)*pcqr *1*t,
oz Fg

(3.3)

(1-€ )= el espacio vacio que no ocupa el catalizador
pc= Densidad del catalizador
tc= Tiempo de residencia que es la relacion de (volumen de catalizador/Flujo del catalizador)

At= Area tranversal del tubo

Capitulo

3 Simulador Petro-SIM 50



Aplicacion de Herramientas de Simulacién para Diagndstico y Propuestas de Mejora
de la Operacidn de la Planta FCC 2 de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca

Fg= flujo del gasdleo
Ri= Es la rapidez de desintegracion de un reactivo a producto.

La ecuacion de balance de energia para determinar la temperatura a la que se encuentra el

inicio de las reacciones de desintegracién esta dada por:

Qa

FeatCpcat (T, — Tcat) + Fgo  Cpid (Tvap — Tgo) + Fgongo
Cpds(T —Tds) =0

P (T, — Tvap) + FgoAH + Fa (3.4)

Con esta ecuacion se calcula la To(temperatura inicial).
En donde:
Variables independientes:
Fgo=  Flujo masico de gasoleo de carga
Tgo=  Temperatura del gasdleo de carga
Fcat= Flujo masico de catalizador
Tcat=  Temperatura de catalizador
Tds=  Temperatura del vapor de dispersion
Propiedades:
Cpcat= Capacidad calorifica del catalizador
Tvap= Temperatura de vaporizacién del gasodleo

CpYgo= Capacidad calorifica del gaséleo en la fase gas
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Cp'go= Capacidad calorifica del gaséleo en la fase liquida

AHvap=

Cpds=

Fds =

Entalpia de vaporizacion del gasoleo de carga

Capacidad calorifica del vapor de dispersion

Flujo masico de vapor de dispersién

Y el balance de calor para cualquier punto del riser sera dado por:

(FgoCpgo + FeatCpeat) 5 = £ 1i(Ah); (1-€)peat As

Calor sensible perdido Rapidez de absorcién de calor
Donde:
Fg = Flujo masico de la mezcla de gasoleo y vapor de dispersion
Fcat = Flujo masico de catalizador (kg/s)
Ar = Area transversal del raiser  (m?)
Scat Densidad del catalizador (kg cat/m®)
€ = Fraccion del raiser que no esta ocupado por catalizador
r = Rapidez de reaccion del componente i
AH; = Entalpias de formacion de cada reaccién
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Tabla 3.3.1 Relacion del balance de energia

Requerimientos Calor del
reactor

Produccion de calor del

Regenerador =

Calor transferido por el
catalizador

(+) Calor de reaccion

(+)Calentamiento de carga
(+) Calentamiento de reciclo
(+) calentamiento de vapor
de agotamiento

(+) cuenta por pérdidas

(+)Calor de combustién de
coque

(-)Calentamiento de Aire
(-) Calentamiento de coque
() Cuenta por pérdidas

(COR)*(Cpcat)*(Tregen-
Trx)
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Fig.3.4.4
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Fig. 3.4.5 Balance general de energia del reactor y regenerador que envuelve la velocidad de circulacion del
catalizador

» Vapores del reactor

Perdidas

Gas de combustion

Perdidas

Vapor de S
agotamiento TN , Desorcion

Catalizador de coque
Gastado

Absorciéon  del

coque e S

Reciclo———— KB

Carga fresca

BALANCE DE CALOR BALANCE DE CALOR
DEL REACTOR DEL REGENERADOR

3.5 IMPORTANCIA DEL BALANCE TERMICO DE LA PLANTA FCC2

Casi todas las variables del proceso asociadas con el funcionamiento de la unidad FCC, tienen
efecto sobre el equilibrio de calor.
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Parametros importantes para la evaluacién del proceso, como son:

® Coque

® Composicion del coque

® Delta coque

® Circulacion del catalizador
® Relacién catalizador/ aceite

DATOS A CONSIDERAR PARA EL BALANCE TERMODINAMICO

Flujo de aire total

Vapor de dispersién en la carga y de agotamiento al separador
Temperatura fase diluida

Temperatura gases de combustion

Temperatura de reaccion

Temperatura de aire de combustion

Carga total al raiser

Orsat en los gases de combustion

Temperatura de descarga del Soplador

Temperatura de recirculacion de slurry

Peso Especifico Carga Fresca

Peso especifico recirculacion de slurry

Calores de Formacion (Btu/lb)

Capacidades calorificas (Cp) del coque y del catalizador
Capacidades calorificas del aire,02,C0,C02,S02,H20,N2,VAPOR

En el apéndice A se realiza los calculos para el balance térmico de la planta FCC2 que es parte
de los calculos que realiza FCC-SIM para la obtencién de los valores de COR y circulacion
promedia de catalizador .

3.6. FACTORES DE CALIBRACION:

Los resultados generados de la hoja de FCC-SIM contempla la evaluacién general de un dia de
operacion de la planta catalitica, ademas de incluir una seria de factores que se conocen como
parametros de calibracidon, estos son generados cuando se comparan los datos que tiene
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almacenado el programa que son valores obtenidos de una simulacién en planta piloto y son
comparados con los datos generador por la corrida en donde se obtiene un nuevo valor de
calibracion para calculos de los demas parametros.

Ejemplo:
Factor de calibracion H2 in coke Burn Rate (XKUP 98) :

El modelo contempla un valor de la cantidad H2 en coque por lo que cuando se genera los
resultados de la simulacion del primer calculo se tiene esta expresion:

H2 in coke Burn Rate = H2 en coque tedrico * Promedio de H2 en coque resultado de la
simulacion.

Estos célculos provienen del balance de O2 en el regenerador, el promedio de H2 en el coque
debe de ser de 5 a 7% WH, las desviaciones posibles puede ser a los resultados de laboratorio
en referencia a los gases de combustion.

Grafica 3.6.1 Promedio de valores del Hidrogeno sobre el Coque.

Estos valore pueden ir cambiando a diferentes corridas o dias de operacion por lo que es
recomendable realizar varias corridas y organizarlas para ver su comportamiento como se
observa en la gréfica:
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Grafica 3.6.2 Tendencia de los valores de H2 sobre coque a diferentes dias.
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Entonces se realiza un promedio de esos casos para ser el nuevo factor de calibracién que sera
utilizado en la simulacién de Petro-Sim.

Fig. 3.6.1 Resultado de calibraciéon en hoja de Excel FCC-SIM.

Case Number
Select Calibration Factors For Average

Case Title

Case 34 |Case 35

|Case 36

|Case v

|Case 38

Total Net Profit

0 0

0

0

Unit Net Profit

0.00 0.00

0.00

0.00

3207 |MNaphtha Aromatics for Benzene (XKUP 201)

3208
3209
3210
3211
3212
3213
3214
3215
3216

3217 |Regen 2 mp.

3218
3219
3220
3221

3222
2992

C30 Yield (XKUP 19)

0.402

0.403

0.402

Total C2 Yield (XKUP 20)

0.992

0.930

0.993

C20 Yield (XKUP 21)

0.818

0.830

0.828

H2 on Coke (XKUP 23)

2 687

2599

2 687

1-Butene Yield (XKUP 190)

1.135

1.135

1.135

C-2-Butene Yield (XKUP 191}

1.029

1.029

1.029

T-2-Butene Yield (XKUP 192)

0.918

0.918

0.918

Isobutylene Yield (XKUP 193)

0.956

0.956

0.956

Base Res. Time for 1, 3- Butadiene (XKUP 194} |—

1.084

1.082

1.084

Concentration Intercept for 1, 3-Butadiene (XKUR—

4.236

4.234

4229

C1-C5 Yield (XKUP 197)

0.802

0.812

0.794

Amylene Yield (XKUP 198)

1.005

1.005

1.005

ICA Yield (XKUP 193)

1.064

1.065

1.064

Isoamylene Yield (XKUP 200)

0.942

0.942

0.942

-0.953

-0.952

-0.952

Benzene in Maphtha (XKUP 202)

1.267

1.247

1.247

Slurry C3-C4 (XKUP2 9)

1.000

1.000

1.000

Regen 1 Coke Burn Rate (XKUP 1)

3.713

3.713

3.713

Regen 1 CO/CO2 Rate (XKUP 2)
Regen 1 Dil Phase Temp. (XKUP 3)
Regen 1 Afterburn Rate (XKUP 6)

2711

2711

2711

10.081

10.081

10.081

1.447

1.447

1.447

Max_ Exit Bed 02 Vol % (XKUP 78)

20.000

20.000

20.000

Regen 2 Coke Burn Rate (XKUP 93)

0.000

0.000

0.000

Regen 2 Bed CO/CO2 Rate (XKUP 94)

0.000

0.000

0.000

0.000

0.000

0.000

% Afterburn Rate (XKUF 97

Ifur in Coke Burn Rate (XKUP 99)

0.000

0.000

0.000

1.087

1.087

1.087

1.163

1.163

1.163

Closure Tolerance (XKUP 161)

1.000

1.000

1.000

Hydrotherma = 1o el

5.045

5045

5.045

Ikl Raca BN Daint (YLD 44120
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Generados estos factores de calibracién en la hoja de Excel de FCC-SIM son transportados a
simulador Petro-SIM.

Para efectos de la evaluacion del comportamiento del convertidor se tiene dos opciones:

Utilizar la hoja de Excel (Predic Input) en donde ya con los factores calibrados se puede mover
una variable independiente y se ejecuta el programa ver el comportamiento del riser y ademas
conocer los costos y ganancias de la operacion de la planta en un dia, cargandole los precios
actuales de los productos.

Otra opcion si se requiere evaluar la operacion de la planta completa se puede realizar estos
movimientos en el Simulador Petro-Sim.

3.7 DESARROLLO DEL MODELO EN PETRO-SIM:

Para esto se considerd en promedio un mes de pruebas con los dias mas completos en cuanto
a datos que requiere este simulador y los dias mas estables de la planta para su evaluacion.

La informacion generada en FCC_SIM se exporto hacia el simulador Petro-Sim para tener el
convertidor en ambienta tal que representa la simulacibn completa incluyendo las
separaciones fisicas de los productos.

A continuacién se muestra la imagen del esquema del convertidor en el ambiente Petro-Sim:

Debido a la configuracion de la operacién de la Planta se considero en el disefio la recirculacion
de slurry o decantado:
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735 scFCC2

Design
Connections FCC2fuegas FEC2ref

i Subsidiay

- Geometry

- Heat Loss
- User Variables # Regens 1

# Riszers
Regen Air Stream(s)

FLCLC2air Recycle(s]

Flue Gas Streamls] Products Stream  FCC-5IM %2004-2

Recycles Type

Injection Paint

|'ECANTADO RECYCLO Eottoms

<ermphy
Feed(s)

Feeds Injection Foint
FCC2 Fd || Riserl Inlet _[ I

< emply Rizerl Inlet Fluid Packags

Basiz-1

Wame SeFCC2

FRiizerl Inlet
Fizer Inlet

t Design| Operating D ata J Catalyst J Calibration Factars J Wiz D ata J Workzheet JHesuIts J Calibration J

Delete T —— [ Fun Stop

Fig. 3.7.1 Esquema para carga los datos de disefio en Petro-Sim.

#2% scFCC2

=l

Rizer D ata

Operating Data

-~ Riser Data Dutlet T [C] Fa0.0
Fegen Data Injection Steam Rate [Ib/hr] 1.146e+004
Steam Data Steam T [C] 2E0.0
Flue Gaz Data Steamn P [kascm2] 1853

Condenzate Rate [barrel/day] <emphy

Condenzate T [C] <empy

tid-riser 1 Steam Rate [Ib/hr] <emphy:

Lift Steamn Rate [Ib/hr] <emphy

Maphtha Recyecle Stream Settings

Maphtha Type [ Total Maphtha
Percentage to Mid Riser | 100.0

=

lgnored

Deszign Operating Data | Catalyst J Calibration Factors J Misc Data J Worksheet JHesuIts J Calibration J

Delete S [ Rwin Stop

Fig. 3.7.2 Variables que pueden ser cambiados dentro del simulador Petro-Sim.

Igrored
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725 scFCC2

Air Flowe b asz [Dry Baszig) [Ibdhr]

Air Flowe Gas Yol [Dy Basiz) [bSCFD]

02 Rate [MMSCFD]

Air 02 Cont [wet basig] [wol %]
Bed 02 [wet baszig] [vol %]
Denge Bed Temperature [C]
Freszure [kg/cm?2]

Dilute Phasze Temperature [C]
Flue Gas Temperature [C]

Flus Gaz CO:COZ Ratio [vol/vol]
Flues Gaz CO [vol %]

Flue Gas CO2 [vol &]

Flue Gas 02 [vol %]

Flue Gas S0= [vol %]

Catalyst Circulation Rate [Ib/hr]

Dilute Phasze Cat Circulation Rate [Ib/hr]
Carbon on Regenerated Catalyst [wt %]
Dilute Phase Superficial Velocity [ft/s]

Bed Coaling [Btushr]
Cyclone Inlet Welocity [ftis]
Dilute Phaze Cooling [Etushr]
Air Blower Discharge T [C]
Heat Of Combustion [Btu/lb]
Hydrogen on Coke [wt %]

3.78%+005
1208
5.553e-006
20.41

2.748

E75.2

3.568

6821

E29.0
1.727e-004
0.2407
13.94

2.580
2.372e-002
4.540e+00E
1.262e+00E
E.000e-002
1.589
0.0000
43.39
0.0000
2170
1.790e+004
11.36

D esign J Operating Data J Catalyst J Calibration Factors J Mizc D ata J Workshest Results | Calibration

Delete I —— ( Fun

lgrnored

Fig. 3.7.3 Resultados del Convertidor.
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Fig. 3.7.4 Tabla de Condiciones, Propiedades y composiciéon entrada y salida del Convertidor.
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3.7.1 Diagrama de la Torre Principal F3-T1:

El fraccionador principal es un componente importante de la unidad FCC. Esta intimamente
ligado al reactor /regenerador, ya que recibe los productos craqueados directamente del
reactor. Los fraccionadores principales son actualmente unidades de condensacién controlados,
dado que los productos deseados son condensados del vapor de carga, por la manipulacion de
la remocion del calor de la torre y el reflujo. Un fraccionador principal es similar a una torre de
destilacion atmosférica de crudo, una que fracciona la carga craqueada en productos similares.
Sin embargo la similaridad termina alli, debido a que un fraccionador principal no requiere de
una zona de vaporizacion, puesto que la carga ya esta vaporizada y si requiere de un medio
para separar el catalizador de la carga.

Los productos principales del fraccionador son C3/C4’s, gasolina, aceite ciclico ligero LCO (430-
650) °F, nafta pesada que se utiliza como absorverdor, y aceite ciclico pesado HCO (650-
850°F) que se utiliza como corte lateral para calentamiento de la fraccionadora principal y no
tienes salida comercial.

3.7.2 Remocion de calor.

Para remover el calor del fraccionador y para condensar y fraccionar los productos deseados, el
calor es removido de las corrientes circulantes. Tales como de las corrientes recirculante de
Slurry y HCO, por el intercambio de calor con carga fresca y con generadores de vapor. El
slurry y HCO enfriados son devueltos a la columna principal para proporcionar enfriamiento y
reflujo.

El enfriamiento también es proporcionado por una corriente circulante de nafta pesada. Esto es
efectuado por el envio de una corriente de nafta pesada, tomada aguas abajo del agotador de
vapor del absorbedor secundario. Aqui la nafta absorbe hidrocarburos livianos y vuelve a la
columna principal como aceite rico. Esta corriente sirve para reflujar la columna y recuperar los
hidrocarburos livianos. Los hidrocarburos livianos pasan de la cabecera de la columna, a la
planta de gas para compresion y recuperacion.

A continuacién de muestra el diagrama de la torre principal elaborado en el simulador Petro-
Sim.
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Fig. 3.7.5 Diagrama de la Torres Principal en Petro-Sim.
3.7.3 Enfriamiento de fondos.

El aceite reciclado es dirigido a la seccion de fondos para condensar los productos,
proporcionando una depuracion, de tal manera de remover los finos del catalizador de los
productos craqueados ascendentes y para enfriar el liquido en el fondo a fin de prevenir la
coquificacion.

La seccién de fondo de la torre contiene deflectores, derramadores o empaque para
proporcionar buen contacto de los vapores craqueados y el reflujo. Alli los fondos los fondos de
fraccionador principal, enfriados por el pasaje a través de los intercambiadores paralelos de
carga fresca y los generadores de vapor, son devueltos por encima de los deflectores. El calor
removido condensa el producto del fondo. Los fondos de reciclo de la columna también
remueven los finos del catalizador provenientes de los productos craqueados ascendentes y de
la seccion de fondo de la torre. Los finos abandonan la torre con los productos del fondo.
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Una porcién de los fondos enfriados, es devuelta directamente al fondo de la torre para ser
utilizada como enfriamiento. El enfriamiento proporciona la temperatura requerida para prevenir
la coquizacion en el fondo de la torre. La mayoria de las modernas unidades de FCC no estan
equipadas con separadores de asentamiento de slurry debido a que el excedente de
catalizador al fraccionador principal es pequefo, por lo tanto, no es necesario el reciclo de
aceite al riser para recuperarlo.

El vapor es inyectado en el fondo de la columna por un distribuidor, para despojar los
hidrocarburos livianos del producto del fondo. Esto también sirve para prevenir que se deposite
catalizador y coque en la torre. La temperatura en los fraccionadores se mantiene por debajo de
700 °F para prevenir la coquizacion y este se puede monitorear con el filtro de succioén de la
bomba si hay presencia de particular de coque la temperatura del fondo debera reducirse.

3.7.4 Reflujo de la columna.

El reflujo tope se usa para controlar el punto final de la corriente de gasolina que sale del
fraccionador, como vapor, con materiales mas livianos y no condensables. La temperatura del
domo de la torre es controlado ajustando el flujo de condensado del acumulador de cabecera,
que vuelve a la columna como reflujo. La temperatura del domo de la torre deberia de operarse
a temperatura suficientemente alta para evitar los depésitos de cloruros en la columna principal.
Los hidrocarburos mas pesados que la gasolina son condensados por el reflujo y pasan a zonas
inferiores de la columna de fraccionamiento. El producto de la cabecera del fraccionador
principal, pasa a través de los condensadores, antes de entrar al acumulador, el agua de
enfriamiento puede ser ajustado para mantener la temperatura deseada en el acumulador,
estos operan normalmente en 105 °F. El LCO y el HCO, son removidos como productos
destilados medios, de la columna.

En la siguiente grafica se muestra las variables que se pueden modificar para perfilar la torre y
realizar los ajustes necesarios para obtener los cortes de hidrocarburos de acuerdo a las
necesidades de la refineria, por ejemplo el corte de la destilacion al 90% de la gasolina de 180
°C ,el simulador realiza los ajustes necesarios para obtener los productos de los diferentes corte
que son generadores cuando el producto craqueado entra a la torre en forma de vapor, también
se cuenta con varias recirculaciones que ingresa a la torre por lo que el fraccionador debe tener
los parametros bien definidos para soportar cualquier ajuste riguroso que se le presente.

El disefio original de esta fraccionadora principal contemplaba en su interior 21 platos, sin
embargo modificaciones se presentaron en el afio pasado en el interior para aumentar el
recontacto entre productos se cambiaron estos platos por mallas con un contacto de superficie
mas pequefa, asi también para la disminucion de los costos que se realizan en una reparacion
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o revisién general de la fraccionadora principal, estas variaciones también fueron contempladas
en el simulador.

Especificacion de condiciones Temperatura Domo y fondo de la Torre Principal:

Especificacion de Propiedades de corrientes Gasolina, ACI, slurry:
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Tabla 3.7.2 Especificaciones de valores para Perfilar la Torre Principal.
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Fig. 3.7.6 Diagrama Convertidos, Fraccionador en el simulador Petro-Sim
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Tabla 3.7.1 Resultados de validaciéon del simulador:

20-feb-10 19-feb-10 26-feb-10 05-feb-10
DATOS DE SIMULADOR | DATOS DE SIMULADOR | DATOS DE SIMULADOR | DATOS DE SIMULADOR
PLANTA PETROSIM PLANTA PETROSIM PLANTA PETROSIM PLANTA PETROSIM
GASOLEOS DE VACIO bpd 29000.0 29000 28929.0 28929.0 35390 35390.0 31080 31080
GAS SECO bpd 3359.2 4640.8 4195.4 4684.4 4850 4720.6 2932.8 4775.3
PROPANO PROPILENO bpd 3108.0 2904.2 3100 29194 4483 3979.3 3235 3289.0
BUTANO BUTILENO bpd 4846.0 4846.9 5449 4887.7 6124 5929.5 5653 5333.8
GASOLINA bpd 18212.0 18267.7 18225 18226.4 19111 21235.7 19277 19585.8
ACEITE CICLICO LIGERO | bpd 2739.0 2790.5 2204 2773.9 3442 3582.7 2800 3016.8
RESIDUO bpd 1014.0 1817.7 1008.0 1750.5 2611 27425 1479 1887.9
SUMA DE PRODUCTOS bpd 33278.2 35267.8 34181.4 35242.2 40621.0 42190.4 35376.8 37888.6
TEMPERATRUA DE
REACCION °C 535.7 535.7 535.5 535.5 534.3 534.3 535.3 535.3
OCTANO RONC (F1) 93.8 92.7 94.4 93.7 93.4 93.2 94.1 93.6
ONTANO MONC (F2) 82 82 82.0 81.5 81.3 81.3 81.2 81.5

RENDIMIENTOS

RENDIMIENTOS

RENDIMIENTOS

RENDIMIENTOS

GAS SECO % 11.58 16.00 14.50 16.19 13.70 13.34 9.44 15.36
PROPANO PROPILENO % 10.72 10.01 10.72 10.09 12.67 11.24 10.41 10.58
BUTANO BUTILENO % 16.71 16.71 18.84 16.90 17.30 16.75 18.19 17.16
GASOLINA % 62.80 62.99 63.00 63.00 54.00 60.00 62.02 63.02
ACEITE CICLICO LIGERO % 9.44 9.62 7.62 9.59 9.73 10.12 9.01 9.71

RESIDUO % 3.50 6.27 3.48 6.05 7.38 7.75 4.76 6.07

TOTAL % 114.75 121.61 118.16 121.82 114.78 119.22 113.83 121.91
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Tabla 3.7.2 Corrientes utilizadas es la simulacion de la Planta Catalitica No.2

Mame FCC2feed || FCC2_Feed FCCZ2 _Feed-2 1 2 FCC2air FCC2fluegas F-CCErxeff FCC2regenstm FCLC2injstm F-CCErxstm
Yapour Fraction <ermnphy <emphy: 0.0000 0.0132 <emphy: 1.0000 1.0000 1.0000 <emphy: 1.0000 1.0000
Temperature [C] 201.0 <emphy 224 5 1251 < emphy 170 689.0 5158 < emphy 2E0.0 2E0.0
Pressure [kg/cm2] 2033 <emphys 15.01 7.945 <emphys 4.429 3.568 2799 <emphys 4.092 4.092
Kolar Flow [m3/h_[gas]] <emphy: <ermphy 1.483e+004 2.E681e+005 <emphy 1.424e+005 1.486e+005 E.E13e+004 0.0000 EB25 3146
tazz Flow [Ib/hr] <emphy> <emphy 5 040e+005 3 260e+006 < emphy 3.789e+005 3.8995e+005 5 076e+005 0.0000 1.146e+004 5284
Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/da 3.908e+004 <emphy: 3.77Ee+004 2.647e+005 <emphy: 2.992e+004 3.303e+004 4.549=+004 0.0000 7O6.6 3626
Heat Flow [Etushr] <emphy: <emphy > -3.615e+008 -2.725e+009 < emphy -5.84Ee+00E -3.317e+008 -2.057e+008 0.0000 -B.392e+007 -2.94Ee+007
talar E nthalpy [Bhudlbrmole] <emphy> <emphy -2 515e+005 -1.090e+005 < emphy -440 5 -2 394e+004 -3.336e+004 < emphy -1.004e+005 -1.004e+005
Mame FCC2lco5S | FCC2frachtmSS FCC2_Fd gas humedo gazolina decantada ALCL_Prod aceite ezponja ALCL ALM. | ACL ALMACEM GASOLIMA 2
“Wapour Fraction 1.0000 1.0000 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Temperature [C] 2128 214.3 2200 38.00 38.00 357.4 2185 168.1 2187 38.00 3916
Pressure [ka/cm2] 20.36 21.00 1.823 2.033 2.033 2.563 2439 23158 4.939 4.733 25.95
Kolar Flow [m3/h_[gas]] 1340 2887 1.502e+004 2.997e+004 2.031e+004 2965 7261 1.024e+005 7261 7261 2.031e+004
Maszs Flow [Ib/hr] 2251 4850 5.10Ee+005 1.097e+005 1.882e+005 8.032e+004 1.278e+005 1.334e+006 1.278e+005 1.278e+005 1.882e+005
Std Ideal Lig “ol Flow [barrel/da 154.4 332.8 3.800e+004 1.468e+004 1.707e+004 5308 3189 1.057e+005 3189 3189 1.707e+004
Heat Flow [Etushr] -1.273e+007 -2 74 3e+007 -3.702e+008 -6.011e+007 -1.6EEe+008 511 2e+007 -1.005e+008 -1.094e+009 -1.005e+008 -1.202e+008 -1.663e+008
tolar Enthalpy [Btu/lbmale] -1.019e+005 -1.019e+005 -2.644e+005 -2.151e+004 -3.799e+004 -1.849e+005 -1.485e+005 -1.145e+005 -1.484+005 -1.775e+005 -8.781e+004
Mame HCS CONDEMS | GAS Bala PRE | GAS Bada FRIC|) HCS AL TANGL | GAS & COMPR HCS LG 2 AGLAT GAS ALTA HCS LG 3 MEZCLA, 2 GasS FRIO
“Wapour Fraction 0.0000 1.0000 0.9536 < emphy 1.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000 0.5561 0.3341
Temperature [C] 38.00 E7.25 37.00 <emply> 37.00 37.00 37.00 169.8 377 895.26 37.00
Pressure [ka/cm2] 2.033 3.561 3,561 4.434 3,561 3,561 3,561 38.27 16.92 16.77 16.77
Kolar Flow [m3/h_[gas]] 0.0000 2.997e+004 2.957e+004 0.0000 2.876e+004 7388 4732 2.876e+004 7388 7.186e+004 7.186e+004
Masz Flow [Ib/hr] 0.0000 1.097e+005 1.097e+005 0.0000 1.033e+005 5893 794.9 1.033e+005 5893 3.738e+005 3.738e+005
Std Ideal Lig ol Flow [barrel/da 0.0000 1.468e+004 1.468e+004 0.0000 1.407e+004 556.1 54.54 1.407e+004 556.1 4.274e+004 4.274e+004
Heat Flow [Etushr] 0.0000 -5.776e+007 -B.200e+007 0.0000 -5.197e+007 -4.633e+006 -5.399e+006 -4.173e+007 -4 626e+00E -2.345e+008 -2.627e+008
olar Enthalpy [Btudlbmale] -1, 223e+005 -2 067e+004 -2.218e+004 -1.223e+005 -1.938e+004 -5.725e+004 -1.2242+005 -1.558+004 -6.71Ee+004 -3.514e+004 -3.938e+004
M ame HCS LIGE | AGUA AMARG: A F3-T4 | SALIDA GASOL | SALIDs GASOL GAS FRIO 3 | GASOLINS SIN | GASOLINA A D | GASOLINA OFK | LPG AMARGO LPG3
“Wapour Fraction 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000 0.0436 0.0000 0.0000 0.0000
Temperature [C] 37.00 37.00 51.21 54.41 54.41 5E.54 1335 137.0 2036 45.28 46.30
Pressure [ka/cm2] 16.77 16.77 16.32 16.77 16.77 17.27 17.48 17.34 14.83 9.830 21.22
Kolar Flow [m3/h_[gas]] 4. 72 e+004 438.1 1.661e+004 2.7E1e+004 2.7E1e+004 1.445e+004 3.276e+004 3.276e+004 2.138e+004 1.139e+004 1.139e+004
Masz Flow [Ib/hr] 3.068e+005 73E.3 4.062e+004 2.138e+005 2.138e+005 5.114e+004 2.557e+005 2.557e+005 2.014e+005 5.427e+004 5.427e+004
Std Ideal Lig ol Flow [barrel/da 3.218e+004 50.53 ES26 2.07Ee+004 2.07Ee+004 7350 2.483e+004 2.483e+004 1.822e+004 [{=0EE] [{=0EE]
Heat Flow [Etushr] -2.274e+008 -4.997e+00E -2.364e+007 -1.730e+008 -1.730e+008 -1.506e+007 -1.797e+008 -1.779e+008 -1.451e+008 -2.430e+007 -2.424e+007
K olar Enthalpy [Btudlbmole] -5.165e+004 -1.223e+005 -1.527e+004 -6.720=+004 -6.720=+004 -1.118=+004 -5.881=+004 -5.823e+004 -7.281e+004 -2.289=+004 -2.283e+004
M armne FPobre 3 FPobre 8 FPobre 3 Gas SECO ACEITE RICO RICO 1 | GaSOLIka ALk gas friod pobre¥ | ACEITE ESFOR pobred
“Wapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.9985 0.0000 0.0370 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Temperature [C] 127.0 78.00 37.00 44.24 5361 101.1 196.2 5E.54 127.5 124.2 127.0
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4. ANALISIS DE RESULTADOS

4.1 Analisis de variables de operacion:

En la planta existen muchas interrelaciones entre las variables de proceso que complican
gradualmente los efectos que pueden tener cada una de estas variables por lo que es
conveniente separarlas para poder ver los efectos en el proceso que afectan al
funcionamiento de la FCC, en dos categorias: Variables independientes y variables
dependientes. Hablamos de variables independientes a aquellos parametros que pueden
ser modificados por el operador por ejemplo la temperatura del riser, la temperatura de
precalentamiento de la carga , flujo de carga, Recirculacion de fondos de la torre principal,
Flujo de Aire al regenerador y relacién de adicién de catalizador que de alguna forma
consecuentemente impacta a otras variables que son conocidas como dependientes que
no se pueden manipular y que son resultados de cambios de estas variables antes
mencionadas, por ejemplo cuando la temperatura del riser (variables independientes)
aumenta la velocidad de recirculacién de catalizador (variable dependiente) aumentan,
asi también se incrementa la temperatura del regenerador.

En esta seccion estudiaremos el impacto de cada una de estas variables independientes
en la operacion de la planta FCC.

4.1.1 Temperatura del Riser

En plantas comerciales la forma de poder hacer ajustes en la temperatura del riser es a
través de un instrumento conocido como (TIC) controlador de temperatura que manda la
sefal al control de abertura y cierre de la valvula que se encuentra ubicada en el
regenerador y es la que maneja el flujo promedio de catalizador al riser.

En la fig. 4.1.1 se muestra los efectos al incrementar la temperatura de la salida del riser
en los rendimientos de gasolina % vol. Se observa un maximo de rendimiento y después
una caida en el rendimiento, si mantenemos la conversidn constante, cuando
aumentamos la temperatura al reactor, este ajusta la relaciéon (COR), las razones de
pérdida de gasolina son el incremento de rendimiento de gas seco y coque, el rendimiento
mayor de ambos productos reducen el rendimiento liquido incluyendo la gasolina, Los
subproductos generados térmicamente ,LPG y coque disminuyen el rendimiento de
gasolina.
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Fig.4.1.1 Conversion de gasolina (%vol) vs Temp. Salida Riser (°C) (se indica recirc. Slurry).

Si observamos esta grafica de la siguiente forma tenemos un maximo de rendimiento de gasolina:

60.5
60
©
£
S 59.5
& =% vol gasolina
14 59
(<
X ——Polinédmica (% vol
58.5 gasolina)
58 T T T T 1
460 480 500 520 540 560
Temperatura °C

Fig.4.1.2 Conversion de gasolina (%vol) vs Temp. Salida Riser (°C).
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De la grafica anterior obtenemos mediante una regresion polinomial la siguiente tabla:

Tabla 4.1.1 Esquema del maximo rendimiento de gasolina

Temperatura °C % Vol

470 58.20
475 58.56
480 58.89
490 59.43
500 59.82
505 59.96
510 60.06
515 60.12
520 60.15
525 60.14
530 60.09
535 60.00
540 59.87
545 59.71
550 59.51

En este punto obtenemos que para una carga de 35000 bpd, se tiene un rendimiento
maximo de 60.14 % vol de gasolina cuando se alcanza la temperatura optima de 525 ° C
a la salida del riser.

La planta FCC2 cuenta con una recirculacion continua de fondos hacia el riser. En esta
misma grafica se muestra la tendencia del rendimiento que se tiene al operarse la planta
con recirculacion y observamos que a temperatura inferiores la conversion es mayor con
recirculacién que la que se obtendria si no se recircularan los fondos.

En la Fig. 4.1.3 Se muestran los efectos de la temperatura del reactor en el RONC vy el
grado de conversion del gaséleo. Se puede observar que para un 5 % vol de aumento en
la conversion, el RONC aumenta 1.0 octanos y esto significa que por cada 6 °C de
incremento en la salida del riser se incrementa 1.0 octanos. La composicién de la gasolina
y octanaje estan afectados en un alto grado por el tipo de carga.
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Fig. 4.1.3 Ron (F1) octano vs Temp. Salida Riser (°C) (se indica conversion de gas6leos menos a 221
°C).

Un aumento de la temperatura en el reactor de FCC, causa también un aumento en el
contenido de olefinas, el aumento del RONC en la gasolina, es principalmente debido al
aumento de contenido de olefinas, como podemos ver en la fig. 4.1.4 este
comportamiento también lo podemos expresar de acuerdo a la cinética de reaccién. Un
aumento en la temperatura de reaccion se incrementa la constate de velocidad, por lo que
de acuerdo a las reacciones quimicas antes vista, parte de la gasolina formada se va a
convertir en propileno, es decir en olefinas.

0.70
0.60
0.50
0.40
0.30

00 AR e YT
0.10
0.00 -+ ' I I I

470 490 510 530 550

%Mol

Temp. Salida de Riser °C

=== Olefinas % Wt  ——m=— Naftenos Aromaticos  cececee Parafinas

Fig. 4.1.4 Parafinas, Naftenos, Aromaticos, Olefinas en la gasolina (%amol) vs Temp. Salida Riser (°C).
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En la siguientes figuras 4.1.5 y 4.1.6 podemos ver que en la fecha 26 de febrero que se
consider6 para la simulacion en Petro-Sim se observa que a las condiciones de
temperatura de 535 °C y una carga de 35000 bpd, se tiene una COR aproximada de 11.2
y un % wt de carbén de 6.5 % . A medida que se incrementa la temperatura a la salida del
riser los valores del COR y la produccidon de coque también se incrementa y esto es
debido a la severidad a la cual se encuentra operando la planta. Valores altos de coque
pueden afectar a un incremento en la delta coque del regenerador, incrementando las
temperaturas en la fase densa y diluida del regenerador.

Fig. 4.1.5 Relacion catalizador/aceite (COR) vs Temperatura Salida Riser (°C)
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Fig. 4.1.6 Coque Generado (%Wt) vs Temperatura Salida Riser (°C)

En la fig. 4.1.7 se muestra como la temperatura del reactor afecta el rendimiento de Ila
relacion isobutano/butileno. Cuando la temperatura del reactor aumenta de 500 a 560 °C,
la relacion declina sustancialmente. Este es de esperarse debido a que la temperatura
aumenta bastante las olefinas (butileno), a comparacién del isobutano. Esta informacién
es muy util debido a que permite estimar cuanto isobutano requeriran de otra fuente
diferente a la FCC, para balancear el requerimiento de alimentacion a la unidad de
alquilacion.

Fig. 4.1.7 Relacion IC4/C4 vs Conversion de gaséleo a 221 °C.

La relacion 1C4/C4= es influenciada fuertemente por la temperatura de reaccion, mayor
temperatura de reaccion dara menos relaciéon. Si esta relacion la queremos incrementar
tendriamos que incrementar el COR a las misma condiciones de temperatura a la salida
del riser.

Asi también observamos que a mayor conversién de gaséleo la tendencia de la reaccion
isobutano/butileno es a disminuir.

En la fig. 4.1.8 observamos que a medida que se incrementa la temperatura de salida del
riser la tendencia de ACL % vol tiende a disminuir pero es dependiente Unicamente de la
funcién de conversion, ya que su comportamiento es lineal y no es sensible a las
condiciones de operacion.
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Fig. 4.1.8 Rendimiento de ACL (%vol) vs Conversién de gaséleo a 221 °C.(se indica Temperatura a la
salida del riser).

4.2 Reciclado de Slurry

A continuacién presentamos la respuestas del simulador a los cambios en el flujo de slurry
que se recircula al riser. Se puede ver en la fig. 4.2.1 que a medida que incrementamos la
recirculacién , las relacion de COR disminuye y se incrementa la delta coque en el
regenerador. Esto es debido a que el calor proporcionado por el coque adicional que el
reciclo produce, ademas de que lleva consigo lodos de catalizador proveniente del la
seccion de recoleccidon de lodos ubicado en el fondo de la torre principal, es bastante
grande. Esto aumenta la temperatura de la fase densa y diluida si se mantiene fija la
temperatura de la salida del riser. El efecto que tiene es disminuir el flujo de circulacién de
catalizador al riser, disminuyendo el contacto con mas sitios activos del catalizador
teniendo su efecto principal en el rendimiento de gasolina.
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Fig. 4.2.1 Rel. Aceite/ catalizador vs Recir. Slurry al convertidor.(se indica Delta Coque en el
regenerador).

Como se puede observar en la fig. 4.2.2 y fig. 4.2.3 los resultados del incremento del
slurry en la unidad FCC; el rendimiento de gasolina disminuye a las condiciones que tiene
la planta para una recirculacion de 300 bpd y un flujo constante de carga de 35000 bpd.

También se observa que el aumento en el gas seco se debe mas al craqueo térmico que
al craqueo cinético, el rendimiento de gasolina apenas alcanza el 60 % volumen.

Fig. 4.2.2 Rendimiento de productos (%vol) vs Recir. Slurry al convertidor.
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Fig. 4.2.3 Conversion de gasolina (%vol) vs Conversion de gaséleo a 221 °C.

Sin embargo si el objetivo es maximizar en la planta la producciéon de ACI, se puede
operar con una temperatura del reactor moderada y con un aumento del reciclo y se

tendria la siguiente respuesta en la Fig. 4.2.4.
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Fig. 4.2.4 Conversion de ACL (%vol) vs Conversion de gasoleo a 221 °C.
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Manteniendo las mismas condiciones de temperatura en el regenerador y sin cambios de
flujo de carga y con una recirculacion de slurry al convertidor se observa un incremento en
la produccion de gas seco. La temperatura de la mezcla en el riser aumenta como
resultado de un aumento en la temperatura del regenerador. Esta adicién de calor externo
analizandolo desde el balance de energia para obtener la temperatura de la mezcla en el
riser tenemos que:

Balance térmico para el céalculo de la temperatura de la mezcla a la entrada del riser:

Feat ™ Cp cat” (T-Teat)  + FQO *Cp 90* (T vap=Tgo) +Fgo * Cpg go* (T -Tyap)
+ Fgo*AH vap T Fas * Cp ds (T'Tds) =0.0

Un incremento en la temperatura del gasodleo debido a una recirculacion externa y
disminucion en la vaporizacién del gasoleo incrementa la temperatura de mezcla del riser.
Esto ocasiona que disminuya el flujo de catalizador al riser, y se favorezca las reacciones
por craqueo térmico reflejandose en el aumento de gas seco como se aprecia en la
siguiente figura 4.2.5:

21.75
215

160%
21.25
20.75 1400 bpd ™"

20.5
20.25
20
19.75
19.5
19.25
19 -
18.75
18-5 T T T T T 1

82.30 82.35 82.40 82.45 82.50 82.55 82.60

800 bpd
600 bpd

Conversion de Gas seco % vol

1{]R bp

Conver. Gasoleo a 221 °C

Fig. 4.2.5 Conversion de Gas seco (%vol) vs Conversion de gasoéleo a 221 °C.

(4.1)
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4.3  Temperatura de precalentamiento

Mientras el flujo de alimentacion y la temperatura del reactor permanezcan constantes, los
requerimientos de energia permaneceran inalterables. Sin embargo, ciertas variables de
operacion como la temperatura del regenerador y la temperatura de precalentamiento de
la carga pueden ser alterados en el balance de energia del reactor. Esto es cierto ya que
la salida de energia al regenerador, es una combinacién de la velocidad de circulacién del
catalizador y temperatura.

Como observamos en la fig. 4.3.1 a medida que se incrementa la temperatura de
precalentamiento la relacion CO disminuye el exceso de O2 se incrementa y la
temperatura de la fase densa disminuye. Todo esto ocurre por el balance térmico en el
regenerador, esto se debe a que con una temperatura fija del reactor un TRC
(controlador de registro de temperatura ) reducira la velocidad de circulacién de
catalizador cuando la temperatura de precalentamiento de carga aumente , aunque la
temperatura del reactor no suba , la temperatura de la mezcla del riser si lo hace , debido
a que se necesita una baja velocidad de circulacion de catalizador regenerado mas
caliente, para satisfacer el requerimiento de calor en el reactor.

14.00 694.0
12.00 - 6920 ¢
M
10.00 r 6900 @
o L (]
3 a0 SR
&  6.00 \ o8
O \ - 684.0 *
\ ) o
2.00 y— . - 680.0 +
0.00 T T T T T 678.0
0 100 200 300 400 500 600
Temp. Precalentamiento °C
=g COR 02 = = Temp. Densa reg.
Fig. 4.3.1 Relacion de catalizador/aceite (COR) , O2 en el regenerador vs Temperatura de
precalentamiento.
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Esto sin duda afecta en el RONC de la gasolina como vemos en la fig. 4.3.2 ya que
habrian menos sitios activos presentes de catalizador en la carga. Al haber un incremento
en la temperatura de mezcla, las reacciones térmicas se incrementarian pero esta a su

vez se veria afectadas por un incremento en la produccién de gas seco despreciables.
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Fig. 4.3.2 Rel. De catalizador/aceite (COR), F1 (RONC) en la gasolina vs Temp. de precalentamiento.
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Fig. 4.3.3 Conversion de gasédleo, F1 (RONC) en la gasolina vs Temp. de precalentamiento.
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4.4  Variacion de la carga:

La fig. 4.4.1 muestra como tanto la relacién COR vy la temperatura del reactor influyen en
la conversion de gasolina. Altos niveles de conversion, las curvas tienden a aplanarse y
hacer que las ganancias de conversion sean mas dificiles de alcanzar para una
conversién dada, una temperatura baja da un rendimiento de gasolina alto.
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Fig. 4.4.1 Conversion de gasolina a diferentes cargas vs COR.

Analizando desde el balance de materia tenemos que:

aw; — Ar (1-8) 6cqr 1 (4.2)
dz Fg

Al hacer mayor el valor de Fg (flujo de carga + vapor de dispersion) el lado derecho de la
ecuaciéon se haria mas pequeno lo cual quiere decir que los cambios de composiciones
(dW/dz) de los componentes a lo largo del riser serian menores; por lo tanto, la conversion
total de gasdleos disminuye, del mismo modo los rendimientos de ligeros y gasolina en la
salida disminuyen, esto como consecuencia del menor tiempo de residencia, es decir
menor tiempo de contacto entre el catalizador y el gasdleo de carga.
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Analizando desde el balance de energia tenemos que:

aT
(F:g Cpg + Fcat Cpcat ) E — ?=1 Ti (_AHi)(l - S)6catAT (4.3)
Ordenando:
d_T — Z?=1 7i(—AH;)(1—€)8 cqt AT (4.4)
dZ (Fg Cpg+Feat CPcat )

Al aumentar la carga el lado derecho de la ecuacioén se hace menor lo cual nos dice que la
diferencia de temperatura dT /dz es menor por lo cual la temperatura de salida del raiser
aumentara ligeramente y esto es debido a que al haber menor conversién baja el
requerimiento de calor de las reacciones endotérmicas y esto ocasiona un ajuste del
balance térmico por lo que el controlador de temperatura a la salida del riser manda la
senal de cierre de la valvula que se encuentra en el regenerador para minimizar el flujo de
catalizador al riser. Esto trae como consecuencia un aumento en el ACL y en Slurry y
disminucioén de gas seco, con un ligero incremento en el propano y butano.

Al disminuir la relacion de COR disminuye el flujo de catalizador al riser entonces se
presenta un aumento en el tiempo de residencia del catalizador en el regenerador si se
mantiene el mismo flujo de aire el O2 empieza a disminuir debido a la combustion total del
coque y las temperatura de la fase densa y diluida empieza a aumentar en el regenerador
como se presenta en la fig. 4.4.2.
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Fig. 4.4.2 CO2, 02 en el regenerador vs Temperatura de fase densa en el regenerador.

En la siguiente grafica tenemos el incremento de la delta coque este termind se define
como el rendimiento de coque dividido por la relacion C/O. Es también la diferencia entre
el porcentaje en peso de carbén en el catalizador gastado fuera del stripper (agotador) y

el porcentaje de carbdén del catalizador saliendo del regenerador. En

la Fig.

443

muestra que la delta coque varia con la relacién de COR a medida que aumenta el COR
la delta coque disminuye. Sin embargo se puede observar que se presenta alta relacion
de COR vy la unidad esta operando a su maxima capacidad de despojamiento y la delta
coque minima es de 0.55 % wt, esto pudiera mejorarse aun mas para disminuir la delta

coque. Esto puede mejorar las condiciones de operacién del regenerador.
0.70
-
S 065 —
2 \
w 0.60
3 M
8 0.55
< 050
'—
@ 0.45
a
0.40 T T T T T 1
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== DELTA COQUE
Fig. 4.4.3 Delta Coque vs Temperatura de fase densa en el regenerador.
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En la fig. 4.4.4 se muestra como varia la produccion de propano- propileno con la carga,
la relacion de COR y el aumento de temperatura. Si observamos a detalle presenta una
tendencia lineal. Por eso se dice que el rendimiento de C3 cae en una linea simple, sin
importar como se alcance la conversion, bien sea por la relacion COR o por la
temperatura del reactor. La temperatura a la salida del riser tiene usualmente un
moderado impacto en la selectividad total de C3.

5000
2

o 4000

2

§ 3000

g 2000 -

°-6 1000

g 0 T T T T T T 20900 BPDI T 1
o

;3 8 8.5 9 9.5 10 10.5 11 11.5 12 12.5 13

COR
——500°C —i—510°C 520°C ==>¢=530°C

Fig. 4.4.4 Produccion de Propano-Propileno (BPD) vs COR (Referencia a diferentes cargas).
4.5  Flujo de vapor al riser (kg/h)

En la gréafica 4.5.1 se observa claramente que no es muy conveniente el aumento del flujo
de vapor al riser a Temperatura constante a la salida del riser y a flujo constante de carga.
A mayor flujo de vapor también se incrementa la produccion de slurry, y esto sucede

porque el exceso de vapor afecta directamente a la temperatura de la mezcla al interior

del riser, el efecto que tiene es la tendencia a disminuir.
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—— Vaporkg/h = = %vol. rendimiento slurry

Fig. 4.5.1 Flujo de vapor al riser vs COR (Referencia a diferentes cargas).

Balance térmico para el calculo de la temperatura de la mezcla a la entrada del riser:

Feat ™ CP cat” (T-Teat) + Fgo ™ CP go" (T vap~Tgo) +Fgo ™ Cp?® go. (T -Tyap)
+ Fgo* AH yap + Fdgs "Cpgs *(T-Tg) =0.0

Para compensar esta pérdida de calor por enfriamiento se incrementa el flujo de COR al
riser. Las reacciones deberian de incrementarse pero hay un efecto en la presién parcial
de HC’s que tiende a disminuir, por lo que disminuye la capacidad de que el gasdleo
penetre en los sitios mas acidos del catalizador, disminuyendo la conversion de gasolina,
gas seco, propano y butano y se incremente la produccion de slurry y ACL, ver Fig. 4.5.2
Aparte el tiempo de residencia en el riser también disminuye.
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—— % vol gasolina para cada flujo de vapor, kg/hr

= Presion Parcial Hc's
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Fig. 4.5.2 Rendimiento de gasolina (%vol), Presion parcial de Hc’s vs Conversion de gaséleo a 221 °C.

A medida que se incrementa el flujo de catalizador al riser debido al incremento del flujo
de vapor también disminuye las temperaturas del regenerador ver figura 4.5.2.

696.0 706.0
e
s 694.0 704.0
"
c
S 6920 702.0
[}
(%]
fi 690.0 S 700.0
§ 688.0 - 698.0

686.0 . . . . 696.0

4500 5000 5500 6000 6500 7000
Flujode vapor Kg/h
—@— Fase densa = = Fase diluida

Temperatura fase diluida °C

Fig. 4.5.2 Temperatura fase densa, diluida (°C) vs Flujo de vapor (kg/hr).
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4.6 Flujo de aire al Regenerador

El requerimiento de aire para quemar el coque del catalizador gastado se vuelve una
variable independiente cuando se requiere ajustar la velocidad del aire para modificar el
grado de combustion del CO a CO2.

Vamos a observar primero que efecto tiene en el regenerador un incremento en el flujo de
aire, en la fig. 4.6.1. Las temperaturas de la fase densa y la fase diluida disminuyen, esto
es debido a un exceso de O2 presente en el regenerador, el flujo de catalizador de aire se
incrementa ligeramente para compensar este enfriamiento en el regenerador.

694

692

690

688

686

Temp. Fase densa °C

684

706

- 704

- 702

- 700

- 698

S

- 696
694

170.000 180.000 190.000 200.000 210.000 220.000

Flujo de aire Nm3/hr

—@-— Fase densa = = Fase deluida

230.000

Temp. Fase diluida °C

Fig. 4.6.1 Temperatura fase densa, diluida (°C) vs Flujo de aire (nm3/h).

En la fig. 4.6.2 se observa que este exceso de aire provoca enfriamiento y disminuye las
reacciones de combustién, el CO se incrementa ya que no todo pasa a CO2
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Fig. 4.6.2 CO2, CO, vs Flujo de aire (nm3/h).

En la grafica. 4.6.3 el increment0 del rendimiento de gasolina es muy pequefio
podriamos concluir que despreciable.
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Fig. 4.6.3 Rendimiento de gasolina, butano-butileno (%vol) vs Conversién gasdleo a 221 °C.
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Si decidiéramos mantener estos flujos de aire altos, se incrementaria la velocidad del
catalizador en los ciclones. Los posibles efectos contribuirian una atriccion del catalizador
a bajas temperatura y vemos también que el (% wt) de coque se incrementa, ver.
Fig.4.6.4.

6.5 ?/ —— 2100
6.4 = 2000

6.9 2500 _
— v
(¢} S~
S 68 2400 E
- &
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S 6.6 2200 &
by S
; Q
X 3

g
K

170.000 180.000 190.000 200.000 210.000 220.000 230.000

Flujo de aire Nm3/hr

—— Coque total = = Velocidad Ciclones

Fig. 4.6.4 Rendimiento de gasolina, butano-butileno (%vol) vs Conversién gasdleo a 221 °C.

Los efectos no solo llegan a un enfriamiento del regenerador. Si vemos en la siguiente
figura 4.6.5, paulatinamente se incrementa el vanadio en el catalizador y otros
contaminantes, ademas de que en los gases de combustién baja la produccion de SOx.
Pero este azufre que no se observa, ya que se queda en los productos principalmente, en
el aceite cicliclo ligero.

_ 2400 250
g \ - - 245 8
® 2300 - L 240 5
] (]
€ - 235 wp
g 2200 230 8
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$ 2100 - 225 3
) - - 220 =
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Fig. 4.6.5 Sox en los gases de combustion y vanadio en el catalizador vs flujo de aire a 221 °C.
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4.7 ANALISIS ECONOMICO BARRIL*OCTANO

Los productos que se obtienen, derivados del craqueo del gaséleo son tan importantes
como el barril*octano, ya que mayoria de ellos tienen un aporte significante en el pool de
gasolinas. Por esta razén debemos de realizar un analisis completo de los costo y
ganancias de la operacion de la FCC-2 y su impacto en la refineria. Comenzaremos con
una descripcion del aporte de la planta al pool de gasolinas como se ve en la fig. 4.7,
Observamos que una parte del propileno que se produce en la planta, el 70 % se utiliza
como carga a la plantas de MTBE-TAME vy el otro 30 % se comercializa. La mezlca que
sale por el fondo de la torre que es propano se considera como producto final LPG, el
butano-butileno practicamente toma el valor de precio de la gasolina Pemex-premium ya
que se utiliza como carga de MTBE y Alquilacién. La gasolina sin estabilizar se convierte
en Pemex-Magna ya que pasa como carga a las planta Hidrodesulfuradoras vy
Reformadoras cataliticas. Los productos que tienen un impacto muy bajo son el ACL y el
Slurry aunque tienen un costo alto son devaluados para ser utilizados como diluentes en
la preparaciéon del combustoleo.

Fig. 4.7 Distribucion final de los productos que se generan en la planta FCC2 .
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En funcion de este analisis y con informacion del catalogo de precios resultados de la
operacién del mes de febrero solicitada en oficinas centrales para la refineria de Salina
Cruz, se realizo el siguiente reporte de la tabla.1. Los resultados de costos y condiciones
de operacién aqui mostrados se obtuvieron con fecha de operacion del 19 de febrero del

2010:

Caso l: Analisis de variables de operacidn sin ajustes en la carga

Tabla. 4.7.1 Balance volumétrico y econémico de la planta Catalitica FCC-2

19-feb-10 catellica | Total Precios Total |SPoneccn
Volumen BPD DPB MDIs/D DPB

Carga de gasoéleos de vacio 28,973 | 28,973 84.42 2,446 84.42
Adicion Catalizador (ton/dia) 4 4,035.0 Dls/dia 16
Produccién
Gas seco M3/D 248,400 |248,400 5.59 44 1.53
Propano Propileno 3,263 3,263 73.10 238 8.23
Butano Butileno 4,465 4,465 67.94 303 10.47
Gasolina Catalitica 18,251 18,251 89.30 1,630 56.25
Aceite ciclico ligero 2,903 2,903 70.75 205 7.09
Aceite decantado 1,740 1,740 70.75 123 4.25
Coque catalitico 267 267 5.59 52 1.81
Total productos 30,621 2,597 89.63
Barril*Octano 1,692,806
Octano F1 92.75
Diferencia 135 5.21
MDLs/D= Miles de ddlares por dia
DPB= Délares por barril.
BPD= Barriles por dia
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Tabla 4.7.2. Condiciones de operacién

RISERS REGENERADOR

Temp. Carga 185.10 | Temp- fase densa 697.00
Temp. De Mezcla
interna °C 583.59 | Temp flujo de gas °C 703.97
Temperatura de salida °C 535.00 Gas CO2 vol % 11.88
Cat/Oil Ratio wt/wt 11.47 Gas CO vol % 0.07
CCR tonne/min 31.85 Gas 02 vol % 4.16
Vapor Promedio kg/hr 5407.01 Gas SOX vol % 0.23
wt % 0.04
FIu o de aire m3/h knm3/h 162.75
Presion descarga del compresor bar_g 3.33 Temperatura de salida 534.00
Regenerador bar_g 2.20 | Tiempo de residencia seconds 5.75
RISERS bar_g 1.91 | Velocidad en ciclones cm/s 1565.00
Flujo Prom. De vapor
Reactor bar_g 1.53 | agotamiento kg/hr 3299.00
Succion compresor gas seco bar_g 1.07

FresH ecat
Actividad Mat % 82.00 72.00
Area superficial m2/g 353.00 142.00
Promedio de adicion t/d 4.00 _

TotNaph | — | 1c0o | a0
°API 60.31| - 16.44 -4.72
Gravedad esp. === 0.738 0.957 1.12
Azufre wt % 0172| - 2.780 4.84
Nitrogeno Basico wt % - 0.00 0.02

ConCarbon wt % - - - - 0.02 4.84
Indide de refraccion == -- - - - 1.56 0.00

K Factor - 11.83 10.23 10.32
Contenido de H2 wt % -=- -=- 13.97 - 9.35 8.36

RVP kPa - - 54.75 B - ----

RON - - o 94.66 - - -

Viscosity @ 100
degC cSt 4.80 73.00
Fraccion aromaticos == 0.232 0.610 0.641
Fraccion de naftenos - - o 0.122 - 0.073 0.011
Fraccion Parafinas == 0.201 0.317 0.348
Fraccion Olefinas - -—-- -—-- 0.446 -—-- - -
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En base a estos resultados generados el dia 19 de febrero se procedié a encontrar las
mejores condiciones de operacion para generar la mayor produccion de gasolina en
funcién del barril-octano manteniendo la misma carga en el simulador de Petro-Sim, de
los cuales se presentan la siguiente tabla 3:

Tabla. 4.7.3 Balance volumétrico y econdmico de la planta Catalitica FCC-2. Simulador (Petro-Sim)

19-feb-10 Catalitica2 | Total Precios Total gf(rjnr;ar;is:
Volumen BPD DPB MDIs/D DPB

Carga de gasoleos de vacio 28,973| 28,973 84.42 2,446 84.42
Adicion Catalizador (ton/dia) 4 4,035.0 dis/dia 16
Produccién
Gas seco M3/D 257,760 | 257,760 5.59 46 1.59
Propano Propileno 3,391 3,391 73.10 248 8.56
Butano Butileno 4,659 4,659 67.94 317 10.92
Gasolina Catalitica 18,245 18,245 89.30 1,629 56.23
Aceite ciclico ligero 2,855 2,855 70.75 202 6.97
Aceite decantado 1,516 1,516 70.75 107 3.70
Coque catalitico 274 274 5.59 54 1.86
Total productos 30,666 2,603 89.83
Barril*Octano 1,700,258
Octano F1 93.19
Diferencia 141 5.41
MDLs/D= Miles de ddlares por dia
DPB= Délares por barril.
BPD= Barriles por dia
Capitulo Andlisis de Resultados 95

4




Aplicacion de Herramientas de Simulacion para Diagnoéstico y Propuestas de Mejora
de la Operacion de la Planta FCC 2 de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca

Tabla 4.7.4 . Condiciones de operacion (Petro-Sim)

RISERS REGENERADOR

Temp. Carga 175.10 | Temp- fase densa 698.02
Temp. De Mezcla
interna °C 587.33 | Temp flujo de gas °C 705.42
Temperatura de salida °C 540.00 Gas CO2 vol % 13.38
Cat/Oil Ratio wt/wt 11.54 Gas CO vol % 0.15
CCR tonne/min 33.33 Gas 02 vol % 2.00
Vapor Promedio kg/hr 5407.01 Gas SOX vol % 0.28
wt % 0.04
FIu o de aire knm3/h 159.10
Presion descarga del compresor bar_g 3.33 Temperatura de salida 537.00
Regenerador bar_g 2.20 | Tiempo de residencia seconds 5.75
RISERS bar_g 1.91 | Velocidad en ciclones cm/s 1565.00
Flujo Prom. De vapor
Reactor bar_g 1.53 | agotamiento kg/hr 3299.00
Succion compresor gas seco bar_g 1.07
FRESH cat
Actividad Mat % 82.00 72.00
Area superficial m2/g 353.00 146.27
Promedio de adicion t/d 3.89
TotNaph | — | 1co | aio
°API - - 60.86 - 15.97 -5.97
Gravedad esp. - 0.736 - 0.960 1.13
Azufre wt % - - 0.173 - 3.296 5.30
Nitrogeno Basico wt % - 0.00 0.02
ConCarbon wt % --- P o - 0.02 5.52
Indide de refraccion == -- - - - 1.57 0.00
K Factor - 11.86 | - 10.20 10.25
Contenido de H2 wt % -=- - 14.05 - 9.27 8.15
RVP kPa - - 54.87 - - ----
RON - - o 95.06 - - -
MON - 81.69| --—-- ---- o
Fraccion aromaticos == 0.235 —- 0.640 0.660
Fraccion de naftenos =-- 0.090 - 0.015 0.002
Fraccion Parafinas == 0.201 — 0.345 0.337
Fraccion Olefinas == -- -- 0.447 - - -
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Caso ll: Analisis de variables de operacién con ajustes en la carga

En esta seccion se obtendra los mejores resultados de operacion en funcion de ajustes de
la carga y la temperatura a la salida del riser. En la fig. 4.7.1, se observa que a medida
que se incrementa la carga a temperatura constante la conversion total del gaséleo
disminuye, a diferencia del barril*octano como se ve en la fig. 4.7.2 que se va
incrementando a medida que se incrementa la carga.
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Grafica 4.7.1 Conversion total vs Cagar gaséleo (MBPD).
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Grafica 4.7.2 Barril*Octano (RONC) vs Cagar gaséleo (MBPD).

Un analisis del efecto del incremento de carga a temperatura constante se puede ver en la
grafica 4.7.3 como impacta al octano, el cual va disminuyendo con el incremento de

carga.
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Grafica 4.7.2 Octano (RONC) vs Cagar gasoéleo (MBPD).
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5. ELABORACION DE UN SIMULADOR DE
CARACTERIZACION DE CARGA

5.1.0 ANTECEDENTES.

En esta seccién nos referiremos a los diversos trabajos publicados acerca del proceso
FCC, especialmente en el modelado cinético y matematico. A continuacion presentamos
los modelos cinéticos propuestos para la desintegracién catalitica. La mayoria de estos
modelos estan basados en la teoria del lumping que consiste en agrupar varias especies
quimicas de acuerdo a su punto de ebullicién. Puesto que la desactivacion catalitica es la
causante de que las reacciones en el riser disminuyan, es importante mostrar las
funciones de desactivacion que se encuentran disponibles en la literatura abierta. Los
modelos cinéticos de combustidon son modelos que presentan una cinética mas simple
que la cinética de desintegracion catalitica dado que las especies de los gases de
combustién son plenamente identificables. En este trabajo uUnicamente se logré
caracterizar la carga, posteriormente seria deseable que se elabore la etapa de
simulacion del riser, también en esta seccién se propone un modelo cinético de 7 lumps,
que permita evaluar el comportamiento del riser en la planta FCC2, este esquema esta
propuesto de acuerdo a los productos que son obtenidos en esta proceso.

5.1 MODELOS CINETICOS DE DESINTEGRACION CATALITICA

Un desarrollo tedrico formal de lumping fue presentado por Kuo y Wei (1969).
Posteriormente, diversos trabajos sobre cinética FCC fueron presentados y los mas
relevantes son discutidos enseguida.

* Modelo cinético de 3 lumps

El modelo cinético de 3 pseudocomponentes fue propuesto por Nace et al. (1971). Ellos
consideran que la conversion de gaséleos durante la desintegracion catalitica puede
representarse a partir de una reaccién de pseudo-segundo orden acoplada con un
decaimiento de primer orden de la actividad del catalizador, y suponen una reaccion de
pseudo-primer orden para la gasolina. Ademas, consideran flujo piston para la fase
gaseosa y tiempos de residencia pequefos del vapor con relacion al tiempo de
desactivacion del catalizador, resolviendo la ecuacion diferencial de continuidad para
producir un modelo isotérmico de la conversion en reactores de lecho fluidizado.
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El modelo fue resuelto analiticamente y aplicado a gaséleos de diferentes composiciones
y propiedades. Con esto, se mostrd el efecto de diferentes cargas en las constantes
cinéticas, correlacionandolas con la relacién de aromaticos y nafténicos presentes en
estas cargas. Los autores determinaron sus parametros cinéticos usando experimentos
sin regeneracion del catalizador con tiempos de contacto entre 1 y 5 segundos. Los
calculos de las conversiones y rendimientos de los productos fueron promediados con el
tiempo de contacto.

* Modelo cinético de 4 lumps

El modelo de 4 pseudocomponentes fue propuesto por Yen et al. (1987) y Lee et al.
(1989) y es similar al de Nace. La diferencia consiste en que la formacién de coque se
considera como un lump independiente, ver Fig. 2.2. Los autores suponen que el gasdleo
se desintegra en gasolina, gases y coque y resuelven analiticamente considerando
operacion isotérmica. Una caracteristica importante, comun a estos modelos, es que las
constantes cinéticas dependen del tipo de alimentacion. Ademas, Lee et al. Consideran
que no existe desintegracion de los gases para formar coque con lo cual desaparece una
ruta de reaccion.

K2

» Light gases
[
K1
Gas oil * Gasoline
l K5
K3
* Coke

Modelo cinético de 10 lumps

El modelo cinético de 10 pseudocomponentes fue sugerido por Jacob et al. (1976) y se
basa en la incorporacién de las concentraciones de parafinas, naftenos, anillos aromaticos
y radicales en aromaticos tanto en las fracciones ligera como pesada de la alimentacion.
Los autores aseguran que las constantes cinéticas son unicas y no dependen de la
composicion de la carga. Este modelo cinético es uno de los mas utilizados hoy en dia

Capitulo
5

Elaboracién de un simulador de caracterizacién de carga 100



Aplicacion de Herramientas de Simulacion para Diagnéstico y Propuestas de Mejora
de la Operacion de la Planta FCC 2 de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca

pues ha probado ser superior a los modelos de 3, 4, 5 y 6 lumps. Infortunadamente, no
predice los rendimientos de gases ligeros y es necesario usar correlaciones empiricas, las
cuales tienen un intervalo de aplicabilidad restringido. En la seccion 2.13 se encuentra la
nomenclatura para este modelo.

En lo que se refiere al regenerador distintos modelos empiricos han sido reportados en la
literatura, Mcfarlane et. Al. (1993) y Elshishini et . Al. (1990,1993) describieron el reactor y
al regenerador como un sistema formado por fases gas-solido y sujetas a los fenédmenos
presentes en la interfase como transferencia de masa y energia.

Se han propuestos distintos esquemas para modelar el regenerador, algunos autores
propones modelos heterogéneos en las que se consideran todas las interacciones entre la
fase del gas y del catalizador. Otros propones el empleo de simplificaciones basadas en
su experiencia en modelar y simular este tipo de reactores se desprecia la resistencia a la
transferencia de masa y calor entre una fase y otra.

Los modelos de Arbel (1995) y de Krishna(1985) son pseudo homogéneos por lo que se
requiere menor cantidad de datos. Ambos modelos incluyen la fase diluida y los efectos
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del catalizador arrastrado y la postcombustion del CO, asi como la pérdida de calor al
exterior.

5.2. MODELO CINETICO PROPUESTO:

Para un esquema de 10 lumps el nimero maximo de constantes cinéticas es 45 por lo
que es evidente que el esfuerzo computacional es significativamente mayor cuando se
consideran todas las rutas de reaccidén posibles. Dado que la cinética determina la
cantidad y calidad de los productos, debe comprenderse que el control y optimizaciéon del
proceso dependen intimamente del esquema cinético seleccionado.

El estudio para este modelo cinético se realizé en base al esquema general de la planta
catalitica No. 2 de la refineria de Salina Cruz, Oaxaca tomando como consideracién la
simulacion de la planta elaborada en Petro-Sim.

El analisis se realizé de la siguiente manera:

1. Los productos que se obtienen de la planta son : Aceite decantado, Aceite ciclico
ligero, nafta ligera, Butano-Butileno, Propano-Propileno, Gas humedo(c1-
c2,H2,H2S).

2. La nafta pesada conocida también como aceite esponja Unicamente se re-circula y
su uso es de diluente o para enfriamiento en bombas de fondos.

3. El aceite ciclico pesado no sale del proceso de la planta, unicamente re-circula en
la torre y a otros equipos.

4. Se considera la formacion de coque en el modelo.

De acuerdo a esto se puede despreciar la produccion de ACP y de la nafta pesada puesto
que no se tiene uso de estos corrientes en la refineria, por lo tanto no tiene un impacto

econdmico para su evaluacion.

Con base a lo anterior, a continuacion se desarrolla un nuevo modelo cinético que
cumplira con los siguientes requerimientos:

1. Caracterizar detalladamente los productos y subproductos FCC.
2. Encontrar una relacion entre las constantes cinéticas y los productos.
3. Evitar demasiadas rutas de reaccion que simplifique excesivamente el modelo.

4. Disminuir el esfuerzo computacional en la evaluacién de los parametros cinéticos.
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El modelo aqui propuesto se basa en inferir que las constantes cinéticas, con las cuales
una especie j se desintegra cataliticamente en otras moléculas de menor peso molecular,
responden a una funcidén continua de alguna variable independiente. Para ello, se
considera que los factores de frecuencia de una expresién tipo Arrhenius pueden
representarse a partir de una distribucion de probabilidad.

Grafica 5.2 Esquema de diagrama propuesto 7 lumps (agrupamientos)
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Tabla 5.2 Descripcion de componentes del diagrama de Agrupamiento:

Numero Intervalo de ebullicion
de Nombre Numero de carbonos (°C)
lump
1 Aceite Ciclico Pesado |Cy* > 360
(ACP)
Aceite ciclico ligero
2 (ACL) Ciz —Cyy 220 - 360
3 Nafta ligera (NL) Cs —Cq2 36 — 220
4 Butano-Butileno (C4) C, Lump semi-continuo
5 Propano-Propileno (C3) (C, Lump semi-continuo
6 Gas humedo Cy —Cy ,HsS, H, Lump semi-continuo
7 Coque No Aplica No Aplica

5.3.0 ELABORACION DE LA HERRAMIENTA DE SIMULACION PROPUESTA

Es dificil poder conocer las fracciones o grupos de carbono que tiene el gasdleo, y estos
solo se tienen con nuevas técnicas en equipos de Resonancia magnética Nuclear y
Espectrometria de masas, pero son analisis muy caros. Para la caracterizacion de
gasoleo se consideraron parte de los datos de laboratorio de Pemex, como es la
destilacion al vacio D-1160, el azufre, el peso especifico, en algunos momentos se tuvo
que transformar estas destilacién a destilaciones equivalentes atmosféricas para después
pasarla de destilaciones TBP.

La herramienta aqui expuesta surge de la inquietud de conocer como se llevan a cabo las
reacciones cinéticas en el riser y poder tener un mejor conocimiento de la operacion de la
planta FCC-2 de la refineria de Salina Cruz, Oaxaca. El simulador estd basado en
correlaciones empiricas desarrolladas a lo largo del los afios por cientificos muy
destacados en esta area.
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El simulador esta elaborado en ambiente de hoja de calculo Excel 2007 vy los graficos se
realizaron con el apoyo del paquete de programacién Visual Basic. Las subrutinas de
célculos se encuentran en macros de visual basic.

En la grafica 5.3.1 se presenta la formar de capturar los datos mecanicos que requiere el
simulador para la evaluacion del convertidor:

Grafica 5.3.1 Presentacion General del simulador.
Se cuenta con dos formas de cargar los datos solicitados:
Todos estos datos son necesarios para evaluar el convertidor, riser, separador, Agotador,

Linea riser-Reactor, Linea de productos de FCC, Regenerador, Linea de gases de
combustién, valvulas reactor- regenerador, Linea de flujo de aire.

1. Sefialando el botén de cada seccion que aparecen el marco.
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Dimensiones del Riser

[Congitud total [m] | 315|

[Dizmetro m] | o.965||
|In'-.-'entariu:| de catalizador [ka] || |

Grafica 5.3.2 Presentacion de la ventana de captura de datos mecanicos.

2. Posesionando el cursor del mouse en la figura del convertidor, en donde en
automatico aparece en un marco en rojo la seccion escogida:

Seccion del riser seleccionado
al momento de colocar el
cursor

Después de cargar los datos mecanicos se procede a caracterizar la carga, el programa
cuenta con unas cejas en la parte superior para seleccionar la casilla a utilizar:
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Grafica 5.3.3 Presentacion de la ventana de pestafa para ir a otra hoja.

Se cuenta con la facilidad de ir de una hoja a otra hoja o seleccionando el botoén ctrl + G
para ir a la hoja de caracterizacion del gaséleo:

ctrl + G Gasoleo ctrl + A Aceite ciclico ligero
ctrl+ N Nafta ctrl+ C Convertidor

Hoja Gasoleo:

onvertidor Gasdleo | Mafta Ligera I Aceite Cidico Ligero I

PROPIEDADES FISICAS — | [ METODOS DE ESTIMACION

Peso molecular Presidn Critica
|DEnsidad rEIati\.ral 0.9081 | @ 15°Cf15°C vI Kesler-Lee ~ | Kesler—LeeLI

|Azufre T | 2.0 | Densidad relativa K Watson constante_v || |Temperatura Critica Kesler-Lee ;I

: Factor Acéntri ; ]
[curva de Destilacisn ASTM D-1160 @ 10 mmHg | sctor Acentrica Kesler-Lee v

% Volumen Temperatura (°C) | | ESTIMAR || | Exportar Resultados " Cerrar ||
260

345 — RESULTADOS DE ESTIMACION DE PROPIEDADES TERMOFISICAS
374
a04 % wvol AET (*C) Intervalo (%) TB (*C) SG (15/15) MW Tc (K) Pc(barg) @
421
436
448
464
479
498

[=]

[A VI L T )
==

@
o

[
oo

RESULTADOS
Densidades

Mo, de decimales

— RESULTADOS DE COMPOSICION ¥ DISTRIBUCION PNA
Intervalo (%) fraccion vol. fraccion masa fraccion mol P (%) H{%)

Puntos de Ebullicié
untos de EOuTiCon o, de decmales 1

Composicion PNA

Grafica 5.3.4 Presentacion de la ventana de calculos para la caracterizacién del gasoéleo.

Capitulo
5

Elaboracién de un simulador de caracterizacion de carga 107



Aplicacion de Herramientas de Simulacién para Diagndstico y Propuestas de Mejora
de la Operacion de la Planta FCC 2 de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca

Ademas cuenta con una barra en la parte derecha para poder desplazar hacia arriba y/o
abajo y ver mas informacion calculada por el simulador:

Barra Esbaciadora

— RESULTADOS DE ESTIMACION DE PROPIEDADES TERMOFISICAS

% vol AET (°C) Intervalo (%) TB (°C) SG (1515) MW Tc(K) Pc(barg) ©  SSU9SC

Los datos que pide el simulador para el gaséleo son:

= Destilacion D-1160 al vacié
=  Azufre
= La presion a la que se genero los resultados de laboratorio

Se cuenta con la opcion de escoger el método para calcular el peso molecular, presion
critica, temperatura critica, densidad relativa, etc. Ya sea por el método de Kesler-Lee,
Whitson u otros.

Una vez que se cargaron los datos, se selecciona el boton ESTIMAR
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Como vemos el simulador genera estos resultados con la finalidad de poder obtener la
cantidad de Parafinas, Naftenos, Aromaticos y Olefinas presentes en la carga.

onvertidor Gasdleo | Nafta Ligera | Aceite Cidico Ligero |

PROPIEDADES FISICAS ——— — METODOS DE ESTIMACION

Peso molecular Presidn Critica
[Densidad relatva] 0.9081| @ 15°C/15°C | Kesler-Lee | Kesler-Lee ~|
Densidad relativa K Watsen m“m“tEZI Temperatura Critica Kesler-Lee ZI

Factor Acéntrico Kesler-Lee ZI

|Azufre (% pesa) | 2.0|

|Curva de Destilacidn ASTM D-1160 @ 10 mmHg |

% Volumen  Temperatura (°C) |3 | esTMar | | Exportar Resultados || Cerrar H
260

345 — RESULTADOS DE ESTIMACION DE PROPIEDADES TERMOFISICAS
374
404
421
436
448
80 464
70 479
80 498

% wol AET (°C) Intervalo (%) TB (*C) 5G (15M5) MW Tc(K) Pc (barg)

.

0.8541
0.8780
0.8897
0.8986
0.9046
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0.9072
0.9045 — RESULTADOS DE COMPOSICION Y DISTRIBUCTON PNA

P fraccion vol. fraccién masa fraccion mol P (%) N{%) LON ~
Puntos de Ebullicion No. de decimales 1 i X 0.0013
0.0280

0.0447
627.7 616.4 3 ’ 0.0590

626.1 615.1

617.6 ) 0.0691
0.0779
0.0872
- ] 247 0.0977
Composicién PNA ] . . 0.1095
01275
0.1453

Grafica 5.3.5 Presentacion de resultados de calculos para la caracterizaciéon del gasoéleo.

Ademas de que te genera los datos del PONA, también te calcula las densidades
relativas, los tipos de puntos de ebullicion y el Peso molecular Promedio:
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También se tiene la opcion de incrementar el nimero de decimales que se desea ver en
el grafico

Opciéon  para incrementar los
RESULTADOS .
Densidades <1 decimales a los resultados.

Mo, de decimales =1
0.9081

0.9045

0.9072

0.9045

Puntos de Ebullicié -
untos de Ehullicion o, de decimales T{

626.1 615.1

627.7 616.4

617.6

Composicion PNA

Los resultados generados en estos graficos pueden ser exportados a una hoja de Excel
mediante el siguiente procedimiento:

Exportar Resultados

Selecciona el botdén
<

METODOS DE ESTIMACION

Peso molecular | Kesler-Leeﬂ Presidn Critica | Kesler-LEEﬂ

Densidad relativa | K Watson mnstanteﬂ Temperatura Critica | Kesler-Leeﬂ
—— | —|

Factor Acéntrico | Kesler-Lee g

Exportar Resultados Cerrar

Grafica 5.3.6 Presentacion de barra de seleccion de ecuaciones para los calculos.
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Este mismo procedimiento se utiliza para calcular el PIANO en la gasolina, y el PONA en
el Aceite ciclico ligero y Aceite decantado o slurry como se aprecia en las siguientes
figuras:

Los datos que pide el simulador para la gasolina son:

= Destilacion D-86 en °C
= Peso especifico de la gasolina

Convertidor I Gasdleo NaftaLigera IAcEitE Cidlico Ligero I

— PROPIEDADES FISICAS ————————  — RESULTADOS DE ESTIMACION DE PROPTEDADES TERMOFISICAS

|Dens|dad relanva‘ 0_7353| @ d % vol TBP (°*C) Intervalo (%) TB(*C) SG (15M5) MW 3SU99°C ol

0 6.8
|

| e AT 10 | 23144 22| 06824| 535 1.33[1.3946| 0.7003
30 £4.2 437 o7i00| 731 1.39[1.5668| 07829
0 35 50 99.1 816 07373 902 1.41|2.0544| 0.8467| -
50 70 145.0 1220| 07643|110.2 1.42|3.0150| 089837
99 90 186.8 165.9| 07915[134.0 1.44|4.7060| 0.9392
177 95 2024 194.6| 0.3085[150.7 1.45(6.2526| 0.9660
192 100 | 2042 2033 0.8134(155.9 1.45(6.7975| 09738 |
208

RESULTADOS — RESULTADOS DE COMPOSICION ¥ DISTRIBUCION PNA
Densidades ) . =1 Intervalo (%) fraccién vol. fraccidn masa fraccion mol P (%) N{%) Al%) K
pogiieandes ~ pf 0.1000 0.0910 01485 | 03210 | 0.6790| 0.0000[ |
0.7368 0.2000 0.1893 02473 | 03132 | 0.6268| 0.0000)
07328 0.2000 0.1986 0.2085 | 03190 | 0.6552| 0.0257
02000 0.2038 01769 | 03262 | 05864| 0.0874|%
0-7361 0.2000 02111 01507 | 03355 | 0.5210| 0.1435
07328 0.0500 0.0539 00342 | 03371 |04884| 01745
0.0500 0.0542 00333 | 0.3365 | 0.4305| 0.1830—

Puntos de Ebullici: -
untos Ce EDTICON Ny, de decimales 1

103.4 728

Entalpia de formacién @ 298 K

Composicion PNA

Grafica 5.3.7 Presentacion de Resultados de calculos para Nafta ligera.

Los resultados obtenidos de esta grafica son el PIANO, la entalpia de formacion y el peso
molecular promedio.
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RESULTADOS

Densidades

Mo, de decimales
0.7368

0.7328

0.7361

0.7328

Puntos de Ebullicién

Mo, de decimales

103.4 728
106.5 81.0
89.1
11.680
Composicion PHA 0.3318
0.6418
0.0545
95.6

Grafica 5.3.8 Presentacion de Resultados de calculos para Nafta ligera 2.

Los datos que pide el simulador para el Aceite Ciclico ligero son:

= Destilacion D-86 en °C
= Peso especifico del aceite ciclico ligero
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Convertidor I Gasdleo I NaftaLigera Aceite Cidlico Ligero

— PROPIEDADES FISICAS — |~ RESULTADOS DE ESTIMACION DE PROPIEDADES TERMOFISICAS

|Densidad relaﬁva| 0_9437| @ ;I % vol TBP (*C) Intervalo (%) TB (*C) 5G (15/15) MW 35U 83°C

|Curva de Destilacidn ASTM D-86 |

Volumen Temperatura (*C) j=
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RESULTADOS — RESULTADOS DE COMPOSICION Y DISTRIBUCION PNA

la=inis No. de decimales

06404
0.6694|=
06977
07080
07007

Puntos de Ebullicié
umtos de EAUTCON o, de decmales

274.0

ETITIZETT AL Entalpia de formacién @ 298 K -243157.5

-640000.0

Entalpia de formacién @ 298 K -243157.5

-640000.0

Grafica 5.3.9 Presentacion de Resultados de calculos para Aceite ciclico Ligero.
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El programa también calcula la relacién catalizador/ Aceite (COR), la entalpia de
vaporizacion de la carga, los Cp (capacidad calorifica) del gasdleo, en fase liquido y vapor
y también para el vapor de media ver tabla 5.3.

Tabla 5.3 Calculo de la Tmix (temperatura de mezcla a la entrada del reactor)

Fcat 673.75 kg/s
Cpcat 1.081316931 | KJ/kg °K
Tcat 970.15 K
Fgo 59.02356759 | kg/s
Cpliggo 3.147323213 [ KJ/kg K
Tfeed 458.15 K
Tb 889.525 |K
Cpvaporgo 3.570391934 [ KJ/kg K
dHvap 200 KJ/kg
Fds 1.5019 kgls
Cpds 2.051532 | KJ/kgK
Tds 507.15 K
Tmixsupuesta 844.83 K
Tmixcalculada 853.1123943 |K
Fxcarbon 0.269499417 | kg/s
Cpxcarbon 2.09465604 KJ/kg K
TCAL
Temperatrua Calculada: 580 2C

En el apéndice A se presentan las ecuaciones utilizadas en el simulador para mejor
referencia, en cuanto a la estimacion de propiedades fisicoquimicas y el balance térmico

que se realizé en este simulador.
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6. PROPUESTAS DE MEJORA

Resultados:

Se verifico el método de analisis de gasoleos de carga a la FCC que se realizan en el
laboratorio experimental de la refineria de Salina Cruz y se confirmé que aplican el
método ASTM-D1160 - a presion reducida, sin embargo los datos que requiere el
simulador FCC-SIM son a destilaciones D-1160 a 760 mmHg, por lo que es necesario
convertirlos a temperaturas tedricas equivalentes en el apéndice A se ofrece el calculo
correspondientes para esta conversion de la destilacién. Cabe aclarar que las
simulaciones que se habian realizado hasta ahora en la refineria han estado utilizando
todas las destilaciones descritas como si fueran resultados de TBP lo cual es incorrecto.

Propuestas:

» Se sugiere tomar este calculo que se tiene en el apéndice A, para utilizarlo en la
captura de datos en la hoja FCC-SIM y realizar la simulacién correspondiente.

» Solicitar a KBC que incluya esta correlacion en sus calculos que realiza en
FCC-SIM.

Resultados:

La simulacién que se tiene actualmente en el simulador Petro-Sim, no se puede realizar
alguna modificacion en cuanto a la destilacion de los cortes de fracciones de
hidrocarburos que se tienen en la torre principal.

Propuestas:

» Se sugiere utilizar la simulacién que se presenta en este trabajo e incorporarlo en
la simulacién que se tiene actualmente en la refineria con Petro-Sim.
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EVALUACION ECONOMICA DE LA PLANTA
> CASO I

De los resultados obtenidos en el caso |, en donde se realizaron ajustes en las variables
independientes sin mover la carga 28,793 bpd, se tuvo un incremento en miles de doélares
de 135.0 a 141 mdls/dia, es decir una ganancia neta de 6000 dodlares por dia. Esto se
debié al incremento de gas seco, propano-propileno, butano-butileno y una ganancia en
barril octano de 74532 con un aumento de octano de 92.75 a 93.19 de RONC. Este
incremento se obtuvo a variaciones en la temperatura de salida del riser, adicién de
catalizador, disminucién en la temperatura de precalentamiento y una disminucion en flujo
de aire.

Propuesta:

De acuerdo a la fig. 4.1.3 para poder incrementar 1 octano a la gasolina se requiere
incrementar de 5 a 6 °C la temperatura del riser. Aumentar la temperatura del riser de
535 °C a 540 °C, si incrementamos la temperatura del riser aumenta la circulaciéon de
catalizador del regenerador al riser esto permite mayor contacto de la carga con los sitios
activos del catalizador de acuerdo al balance de energia, la diferencial de temperatura con
respecto a la altura del riser disminuye debido a las reacciones endotérmica por ello se
incrementa la temperatura a salida del riser, este incremento del flujo de catalizador y
temperatura lleva un sobre-craqueo del gasoleo de una manera que parte de la gasolina
pasa a convertirse a propano. La disminucion de flujo de aire al regenerador permite
disminuir la velocidad de flujo en los ciclones y por lo tanto de la fase diluida, generando
mayor conversion de CO a CO2, esta etapa genera mas calor por lo que se debe de tener
cuidado de monitorear la cantidad de O2 que no disminuya demasiado. Este efecto
contribuye a mantener la temperatura constante de la fase densa evitando su enfriamiento
por el aumento de circulacion de catalizador al riser. Entonces podemos hablar de
maximizar la gasolina si incrementamos la COR y mantenemos constante la temperatura
de la fase densa del regenerador a carga constante a una temperatura proporcionada.

Una vez que se ha logrado los objetivos de alta temperatura del reactor y actividad del
catalizador, la circulacion del catalizador se debe de incrementar mediante la reduccién de
la temperatura de precalentamiento de la carga de alimentacién de 185 °C a 175 °C
hasta que la unidad FCC alcance las limitaciones del soplador de aire.
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> CASO Il

En el caso Il presentamos un analisis de resultados a partir de variaciones en la carga, en
el flujo de aire al regenerador y la reduccion de la temperatura de precalentamiento.

De las graficas antes mencionadas en el capitulo de analisis de resultados se observa
que la conversion del gaséleo disminuye con un aumento en la carga a temperatura
constante, pero el barril octano aumenta con el incremento de la carga, sin embargo

también observamos que el octano disminuye a mayor incremento de carga y temperatura
constante.

A partir de este analisis se calcularon las ganancias que se tienen en la refineria a
diferentes cargas procesadas en la planta catalitica No.2.
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Fig. 1 Relacién de ganancias de Miles de délares por dia a diferentes cargas de gaséleo en la
operacion de la planta catalitica No.2.
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Tenemos un rango de aportacion de margenes de ganancias para la refineria de acuerdo
a su esquema de proceso general es decir hacia donde estan enfocados los derivados
que salen de la planta catalitica No.2, si vemos en la graficas el margen de mejores
ganancias (160 a 180 mdis/dia) es cuando la planta opera en un rango de 30,000 a
38, 500 bpd. Este efecto se debe a que un aumento en la carga disminuye la conversion
de gasoleo a temperatura constante, cuando alcanzamos los 40,000 bpd y la temperatura
de 540 °C de disefio la conversion del gasoleo total disminuye hasta un 78 % vol. De
acuerdo al balance de materia un incremento en la carga disminuye considerablemente la
conversién de cada uno de los productos con respecto a la altura del riser y esto sucede
en esta planta, la relacion de COR a la temperatura maxima del riser no es
suficientemente alta para poder craquear el gasoleo de acuerdo a las necesidades de la
planta. Por otra parte cargas a bajo de 30,000 bpd, si se mantiene temperaturas altas
estamos sobre-craqueando el gaséleo es tan alta la actividad del catalizador que parte de
la gasolina de acuerdo a las reacciones cinéticas se estad convirtiendo a propano-
propileno.

A partir de un caso base del dia 19 de febrero del 2010, se buscaron las condiciones
Optimas para lograr la maxima rentabilidad de la planta, en términos de valores de la
produccion.

Propuesta:

Los cambios de cargas en la FCC deben de contemplar consideraciones mediante el
esquema general de la refineria para tomar la opcién de generar mas gasolina o orientarlo
a la produccion de gases ligeros. Como podemos ver los rangos de mayor ganancia se
tiene cuando la planta opera de 30,000 a 38,500 bpd y este efecto depende también no
solo de las condiciones de operacién sino también del tipo de catalizador que se tenga en
la planta.

Resultados:

Un parametro importante para poder simular el comportamiento del regenerador son los
datos de la composiciéon de los gases de combustion y la lectura del O2 presente en el
regenerador, por medio de estos resultados se obtiene el balance térmico del convertidor,
sin embargo no se cuenta actualmente con este analizador de O2 en linea para poder
comparar estos resultados de laboratorio que normalmente se realiza por analisis orsat
dos veces a la semana y que tienen cierto error de lectura. Un cambio en la variacion de
la carga de un dia para otro, la respuestas a los ajustes de operacion son muy lentos,
claro que no afecta a la operacién de la planta porque también sabemos que el balance
térmico se ajusta por la naturaleza del proceso. Sin embargo si queremos maximizar la
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operacidén es necesario una respuestas mas rapida a los ajustes de las condiciones de
operacion.

Propuesta:

Es recomendable contar con un analizador de O2 en el regenerador, para poder realizar
un mejor analisis de la combustion, evitando las pérdidas innecesarias de calor y
mejorando la relacion COR, ya que un exceso de O2 contribuiria a un enfriamiento de la
fase densa y diluida del regenerador.

EVALUACION DEL AGOTADOR

Durante las corridas realizadas en el simulador se observé una alta relacion de H2 sobre
el coque de 14% wt comparado al valor del disefio (9.5 % Wt). Esta relacion se mide
principalmente en el regenerador sin embargo existe un equipo que se encuentra en la
parte superior del regenerador que se conoce como agotado que su funcién principal es
disminuir el paso de hidrocarburos pesados al regenerador.

El contenido de H2 de la mezcla resultante, puede variar de 6 a 10 % wt vy esta
directamente relacionado con la eficiencia del agotador:

Valores de referencia AGOTAMIENTO
H2 en coque % wt Excelente Regular Malo
6-7 8-9 10

Es importante reducir la relacién H2 sobre el coque. Cantidades altas de hidrocarburos
que pasen al regenerador son quemados como coque incrementando la temperatura de la
fase densa y diluida del regenerador. La combustion de hidrégeno a agua produce 3.7
veces mas calor que la combustion de carbono a bioxido de carbono, esto puede originar
una desactivaciéon térmica permanente que dafia la estructura del catalizador.

Propuesta:

Se puede considerar realizar ajustes en el flujo de vapor. El valor de diseno de operacion
es de 4 Ib/ton es decir libras de vapor por tonelada de circulacion de catalizador.
Actualmente opera con una relacién de 2.94 Ib/ton. Otra sugerencia es el de incrementar
el nivel de catalizador aumentando con esto el tiempo de residencia en el agotador. Se
debe de tener como consideracion un parametro de control que seria cuidar que no
disminuya la temperatura del regenerador y que la perdida de catalizador en el reactor no
aumente.
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Se deberia de buscar la forma de mejorar mecanicamente la reduccion del H2 en el coque
y este puede ser por medio de otras tecnologias como por ejemplo el agotador empacado
que su instalacion es mucho mas flexible, reduce la delta coque y disminuye el consumo
de vapor.

Resultados:

El simulador que se elaboro en esta tesis, presenta las misma capacidades de prediccion
de las propiedades quimicas y composiciones como PNA que se tienen en la carga y
producto, estos resultados fueron comparados con los resultados obtenidos de la hoja
comercial FCC-Sim para diferentes dias de operacion de la planta catalitica presentando
una desviacion de 2 % en los valores de Parafinas, naftenos, aromaticos y olefinas.

GASOLEO ACL GASOLINA
Composicion Petro-Sim | Simulador | Petro-Sim | Simulador Petro-Sim | Simulador
Parafina (%wt) 0.69 0.70 0.32 0.28 0.31 0.33
Naftenos (%wt) 0.23 0.22 0.08 0.07 0.60 0.64
Aromaticos(%wt) 0.07 0.08 0.60 0.65 0.09 0.05
MW promedio 643.0 640.4 179 177.9 93.8 95.6

Propuestas:

Seria interesantes que este trabajo se concluyera, incluyendo los célculos el balance
térmico en el regenerador y los calculos para la cinética de reaccion que se tiene en el
riser, ademas desarrollar una forma de transferir estos resultados a un programa como
Aspen y/o Hysis para poder evaluar la torre principal y obtener los productos en Barriles
por dia (BPD).
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CONCLUSIONES

Los resultados de estimacién de parametros obtenidos de Petro-Sim muestran que el
modelo cinético es capaz de representar satisfactoriamente los casos de operacion
industrial. EI modelo fue validado con un conjunto de casos de operacién, mostrando
desviaciones porcentuales no mayores al 2% en la prediccibn de los rendimientos
masicos de gasolina ligera.

El grado de analisis se complica en el proceso, ya que existen muchas interrelaciones
entre las variables independientes y su efecto puede impactar ya sea a una 6 a mas
variables dependientes en términos de operacion. Por ejemplo los movimientos que se
realizan para ajustar la carga a la unidad, el operador tiene que hacer ajustes también en
la temperatura del reactor, flujo de aire del soplador, el reciclo de slurry al convertidor,
precalentamiento a la carga y velocidad de adicion de catalizador. Todo esto puede
provocar un cambio en la circulacion de catalizador y esto sucede, porque los cambios
realizados por el operador afectan los requerimiento de balance de energia entre el
reactor y regenerador. Estos cambios en las variables de operacion son necesarias para
que los productos se encuentre dentro de los limites de especificacion requeridas en la
produccién de Pemex-magna, Pemex-premium y también para incrementar la produccion
barril octano en la gasolina.

Se buscaron mediante el simulador mejorar las condiciones de operacién con la intencién
de aumentar la rentabilidad, para una carga de 38,500 bpd, pero las ganancias son
minimas a pesar de cambios realizados en las condiciones de operacion como la
temperatura de precalentamiento y flujo del soplador de aire, ademas se tuvo un
incremento en la produccion de gasolina de 180 b/d y una diferencia de ganancia de 0.07
dis/barril, esto significa que las ganancias son minimas de acuerdo al simulador porque la
planta en el esquema actual ha hecho cambios en su operacion como por ejemplo la
disminucion de la temperatura de precalentamiento que de disefio era de 230 hasta lo
actual de 185 °C, estas condiciones incrementa la rentabilidad de la planta, bajos este
esquema la planta se encuentra trabajando en condiciones de mayor ganancia de
gasolina.

El empleo de herramientas como estas nos permite poder evaluar y predecir cual seria la
mejor operacion de la planta en funcidon de costos y ganancias que hoy en dia es uno de
los papeles importantes que se tratan en la refineria sin duda alguna la economia.

Es importante conocer los fundamentos fisico-quimicos y las bases de ingenieria sobre la
desintegracién catalitica para emplear en forma confiable el simulador Petro-Sim, asi
también tener la seguridad de los resultados que se obtienen.
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Otro resultado del empleo del simulador fue el de explorar la rentabilidad de la planta al
aumentar la carga del gasoleo y encontrar que hay un intervalo de 30,000 a 38500 bpd en
la cual se alcanza los mayores rendimientos, afuera de este intervalo las pérdidas son
considerables.

Las variables de operacién que mas afectan a la conversion del gasoleo en gasolina son:
La actividad del catalizador, la tasa de circulacion del catalizador y temperatura del
reactor. El maximo de barriles octano se produce al incrementar la tase de circulacién del
catalizador y la temperatura del reactor, hasta que la conversion queda limitada por dos o
mas restricciones de operacion de la unidad como por ejemplo la temperatura maxima en
el reactor.

Una aportaciéon adicional de este trabajo fue el inicio de la elaboracién de un simulador
matematico de plantas FCC. Se logré construir algoritmos y programas de cémputo que
permiten caracterizar la carga y conocer su composicion desglosada por tipos de
hidrocarburos presentes. A su vez esta informacién sera indispensable para plantear el
modelo cinético del riser. Seria deseable continuar con este trabajo; Para concluirlo se
requiere de encontrar los mejores parametros de constantes cinéticas que nos
proporcionen una aproximacion mas cercana de los valores de rendimientos que se tienen
en la planta, asi como el balance térmico para conocer la cantidad de circulacién de
catalizador hacia el riser. Un proyecto aun mas ambicioso seria el que a partir de esto, se
pueda exportar estos resultados a un simulador convencional por ejemplo Hisys o Aspen
y realizar la evaluacion de cualquier planta de proceso.
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A. ESTIMACION DE PROPIEDADES FISICOQUIMICAS
Y BALANCE TERMICO

La simulacion efectiva de una unidad FCC requiere de un profundo entendimiento de la
cinética y la hidrodinamica combinada de los 2 reactores interconectados, el riser y el
regenerador. Es mas, es crucial comprender los efectos de los 2 factores principales en
las reacciones cataliticas, la alimentacion y el catalizador. Aunque se han hecho
numerosos esfuerzos para adicionar conocimiento a través de la simulacién de la
operacion de la FCC y desarrollar sistemas cataliticos avanzados, una brecha relativa
aparece en el area de la simulacion de los efectos de la alimentacion en los procesos
FCC. En la desintegracion catalitica fluida, la calidad de la alimentacién es especialmente
critica por sus efectos en el balance de calor y esencialmente en la severidad de la
desintegracién, ademas de sus efectos fundamentales en la inherente craqueabilidad de
las estructuras moleculares. Las cargas a las FCC incluye corrientes directas de
destilacion, gaséleos de vacio, residuos atmosféricos y de vacio, los cuales son mezclas
complejas de hidrocarburo, incrementando asi el grado de complejidad del modelo de
FCC. El numero de componentes y tipos de hidrocarburos en la carga a la FCC se
incrementa con el rango de ebullicion, lo cual aumenta las dificultades en los grados de
posibilidad de una identificacion analitica.

El nimero tedricamente posible de los isbmeros de parafinas nos da una idea de la
complejidad del problema: pueden existir 75 isébmeros con 10 atomos de carbono, asi
como para un numero de carbono de 20, se pueden encontrar 36,600 isémeros
parafinicos mientras que para un numero de carbono de 100 el nimero de isémeros
posiblemente existentes aumenta a 5.92x10%.

Idealmente, el ultimo objetivo en los procesamientos de FCC podria estar relacionado a la
composicion de la alimentacion y obtener calidad y rendimiento de productos para
condiciones particulares de operacién. Sin embargo, como no es practico por razones
técnicas y econdmicas obtener una caracterizacion completa de las alimentaciones a las
FCC, la industria desarrollo métodos para correlacionar propiedades combinadas de las
propiedades de la carga con los productos de salida de la FCC.

Los métodos de caracterizacion pueden variar ampliamente en las técnicas sofisticadas.
Se requieren diferentes métodos para los diferentes usos finales (por ejemplo, rutinas
diarias para las unidades en operacion, simulacion de procesos, diseno de procesos,
desarrollo de catalizadores, etc). Cualquiera que sea el propdsito, el entendimiento de las

Apéndice Estimacién de propiedades Fisicoquimicas y Balance Térmico 126



Aplicacion de Herramientas de Simulacion para Diagnéstico y Propuestas de Mejora
de la Operacion de la Planta FCC 2 de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca

propiedades de la alimentacion, la caracterizacion de la carga y las limitaciones analiticas
es crucial.

Generalmente, uno puede distinguir 3 mayores tendencias en el area de la caracterizacion
de la alimentacion a las FCC:

= Modelos paramétricos, el cual incorpora propiedades importantes de la carga en
modelos matematicos sin adicionar mucho conocimiento a cerca de el efecto
actual de cada propiedad.

= Modelos de Agrupamiento (lump’s), en el cual los diferentes tipos de
hidrocarburos son seleccionados en grupos que son supuestos para caracterizar el
comportamiento de la carga total de acuerdo a esquemas de pseudo-reacciones.

= Cinética moderna de “eventos simples” para representar la carga, la cual permite
la descripcion de un mecanismo de desintegracion catalitica basado en un
mecanismo bien conocido de varias reacciones que envuelven la formacién de
iones carboneo.

Cada enfoque parece tener sus propias ventajas y desventajas segun su finalidad y su
aplicabilidad en el nivel de proceso real. Los modelos paramétricos son facilmente
aprobados en la industria para operaciones en tiempo real, porque implican propiedades
que son faciles de medir sobre una base diaria en cualquier laboratorio de refineria, Como
la densidad de la alimentacion, su punto de ebullicién, indice de refraccion, etc. La
principal desventaja de modelos paramétricos es que son totalmente empiricos, y su falta
de fundamento lo hace aplicable sélo para el proceso especifico para los que fueron
desarrollados, mientras que la gama de los datos de disefio originales restringe su
exactitud.

Por otro lado, el modelo de agrupamiento esta dirigido a proporcionar informacion de
cémo afecta la calidad de la alimentacidon a las reacciones de desintegracion. La idea
general de esos modelos es definir agrupamientos de las parafinas, naftenos y aromaticos
mientras se separa la carga total de la FCC en dos fracciones:

a) La fraccion pesada que contiene las cadenas largas de moléculas parafinicas,
moléculas nafténicas y aromaticos poli ciclicos de alto numero de carbono.

b) La fraccion ligera que envuelve moléculas de hidrocarburos con un numero de
carbono promedio de hasta 20.
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La clara ventaja de este tipo de modelos es que ellos son consistentes con la teoria
general de como cada grupo de hidrocarburos contribuye a la desintegracién catalitica y
por supuesto con evidencia experimental. Sin embargo los requerimientos de laboratorio
para mediciones experimentales complejas no son convenientes y a menudo no son una
opcion practica del todo para las refinerias, desde el punto de vista tanto econémico como
de capacidad de los laboratorios.

Finalmente, el mas moderno y avanzado modelo cinético de eventos simples se aproxima
a liderar lo relacionado a los parametros cinéticos que son verdaderamente
independientes de las calidades de bulto de la carga. Los analisis en la alimentacion son
realizados por cromatografia liquida y Cromatografia de gases-Espectrometria de masas
(GC-MS), sin embargo, la aplicaciéon de cada modelo para la desintegracion catalitica de
cargas industriales de la FCC estan lejos de ser practicas, como resultado de la
complejidad de los analisis y la correspondiente limitacion computacional.

En paralelo a estas tres mayores tendencias en caracterizacion de la carga, se esta
haciendo un esfuerzo significativo para interrelacionar las propiedades de bulto de las
fracciones de petréleo y producir técnicas para su caracterizacion molecular para facil
medicion de propiedades del petréleo. En la caracterizacion de las fracciones de petréleo,
se tienen dos esquemas de clasificacion diferentes dominantes:

La primera es la clasificacion de hidrocarburos de acuerdo a elementos estructurales,
como son anillos aromaticos o nafténicos, carbones aromaticos, etc., el cual se lleva a
cabo principalmente por resonancia magnética nuclear (1H NMR, 13C NMR)
espectroscopia y es pronosticado exitosamente por el método empirico de Van Ness y
Van Westen comunmente conocido como el método NDM.

La segunda clasificacion corresponde al tipo molecular de los hidrocarburos contenidos en
una fraccién del petréleo, el cual es manejado por espectroscopia de masas con lo cual se
predice satisfactoriamente las correlaciones empiricas de Riazi y Daubert. Es mas, se han
presentado nuevas correlaciones para la caracterizacion estructural y molecular de las
fracciones de petrdleo en la literatura en anos recientes. Dhulesia present6 la ecuacion
total, la cual afirmé para anular el problema con la prediccion del método ndM, mientras
que el método G-L de Guilyazetdinov y el concepto DBE presentado por Korsten apunté a
una caracterizacion analitica de las fracciones de petréleo mas parecida en base a un
numero de suposiciones logicas sobre la estructura promedio de los hidrocarburos

Cada tipo de hidrocarburo reacciona bajo las condiciones de desintegracion catalitica de
una manera definida. La mayor diferencia entre los hidrocarburos de un tipo en particular
esta en su craqueabilidad o alcance de la conversion para unas condiciones de operacion
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definidas. En todo caso, para cada tipo de molécula, al aumentar el peso molecular o
numero de carbono se incrementa la craqueabilidad. Una variedad de reacciones
primarias y secundarias se dan lugar durante la desintegracion catalitica, estas incluyen
ruptura de anillos, isomerizacion, ciclizacién, des hidrogenacién, polimerizacion,
transferencia de hidrégeno y condensacion de poli aromaticos. Por lo tanto, los resultados
de desintegracién aun para una molécula simple como una parafina normal son
complejos.

Para la caracterizacién del gaséleo se requiere de varias ecuaciones y métodos
aplicados para la estimacién de propiedades fisicas y quimicas involucradas en el proceso
de FCC. Como sabemos hasta la fecha es dificil de tener una analisis completo de la
carga, muchos avances se tienen con nuevas técnicas en equipos de Resonancia
magneética Nuclear y Espectrometria de masas pero son analisis muy caros y no rutinarios
por ello la mayor parte de los procedimientos aqui descritos estan basados en
correlaciones empiricas.

A.1 CONVERSION DESTILACION D-1160 A 10 mmHg A DESTILACION AET.

El método ASTM-D1160 ,cubre la determinacion a presiones reducidas , el intervalo de
temperaturas de ebullicion para productos de petréleo pesados(gaséleos pesados,
residuo atmosférico y de vacio) que pueden ser parcialmente o completamente
vaporizados a una temperatura maxima de liquido a 400 °C. Los resultados que nos
proporciona laboratorio en cuanto a la destilacién del gasoéleo estan basados en el
método ASTM D-1160, por lo que es necesario pasarlos a destilacion AET (temperatura
equivalente atmosférica) que es equivalente a una curva hipotética TBP , para continuar
con el analisis de propiedades del gasdleo.

AET = (748.1  A)/(1/(VT,°K) + 273.16) + 0.3861 * A — 0.00051606) — 273.1  (b.1)

A = (5.9991972 — (0.9774473 x LOG(P)))/(2663.129 — (95.76 x LOG(P))))) (b.2)

A = (5.143886 — (0.9774473 « LOG(p)))/(2579.129 — (95.76 x LOG(p))))) (b.3)

A= valor obtenido de ecuacion b.2,b.3

Apéndice Estimacién de propiedades Fisicoquimicas y Balance Térmico 129



Aplicacion de Herramientas de Simulacion para Diagnéstico y Propuestas de Mejora
de la Operacion de la Planta FCC 2 de la Refineria de Salina Cruz, Oaxaca

P= presion en sistema en mmHg.

p =presién del sistema en kPas.

A.2 PUNTO DE EBULLICION PROMEDIO

Dado que las fracciones de petréleo son una mezcla de hidrocarburos de diferente
naturaleza, es comprensible que sus propiedades representen el comportamiento global
de tales fracciones. A diferencia de las especies puras, las fracciones de petrdleo son
representadas con propiedades promediadas tales como el punto de ebullicion promedio.
Existen diferentes puntos de ebullicién promedio para las fracciones de petréleo. El punto
de ebullicién molar promedio (MABP, del inglés: Mean average boiling point) es evaluado
a partir del conocimiento de las fracciones molares de cada especie y sus respectivos
puntos de ebullicion:

MABP = ¥ ¥;T; (b.4)

El punto de ebullicién promedio cubico se evalla a partir de las fracciones volumen de
cada especie de la mezcla (CABP, punto de ebullicion promedio cubico):

CABP = (S yyi Ty 3)’ (b.5)

En la practica es comun utilizar el promedio aritmético de MABP y CABP (MeABP, punto
de ebullicion medio):

MeABP = 2222 (b.6)

Por lo general no se conocen las fracciones mol y volumen de las mezclas complejas de
hidrocarburos por lo que el punto de ebullicion es empiricamente correlacionado con
alguna curva de destilacion de la mezcla ya sea TBP, ASTM D86 o ASTM D1160. Una
correlacion util para el MeABP utiliza los puntos de la curva ASTM D1160 (Sadeghbeigi,
1995):
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MABP—VABP+52_(2*&+15)3 .
¢ Bl 9 5 (135.5+0.135VABP 5) (b.7)

Donde VABP es el punto de ebullicion volumétrico y se expresa como:

T10+T30+Ts50+T70+T9

VABP = .

(b.8)

A.3 PESO MOLECULAR DEL GASOLEO

En la literatura abierta existen varias correlaciones empiricas para la determinacion del
peso molecular. En este estudio analizamos la capacidad de prediccion de las
correlaciones mostradas en las Tabla A1 y A2. El banco de datos con el cual
comparamos la prediccion de las correlaciones empiricas proviene del simulador
comercial FCC-SIM™  que es una de las herramientas mas utilizadas en la simulacion de
unidades FCC. Esta informacion incluye las caracteristicas fisicas de 16 gaséleos
mexicanos. El resultado de esta comparacion conduce a considerar que las correlaciones
de Sim-Daubert, Whitson, y Katz- Firoozabadi rinden la mejor prediccion del peso
molecular de los gasodleos mexicanos, ver Tabla A.3. En este estudio se considera la
posibilidad de utilizar cualquiera de estas correlaciones para el calculo del peso molecular
del gasoleo.
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Tabla B.1. Caracteristicas de las correlaciones analizadas para la prediccion de peso

molecular.

Autor Base de datos Intervalos de uso
1. Katz- No publicado No publicado
Firoozabadi,
1978
2. Huang, 1977 | Especies puras No publicado
Especies puras No publicado
3. Riaziy
Daubert,
19802
4. Simy Especies puras No publicado
Daubert,
1980
Especies puras Peso molecular: 70-
5. Riazi- 300 T. de ebullicion:
Daubert 305-616
1987
Crudos de petroleo
Gasoleos No publicado
6. Whitson,
1983 Gasoleos y crudos
del petroleo
Peso molecular: 60-
7. . Ancheyta, 650
1998
8. Kesler-Lee
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De esta relacion de correlacion se encontré en la literatura que el porcentaje de
desviacion mas pequena es la correlacion de Kesler-Lee, que es la ecuacion que se
muestra a continuacion:

Mw = —12272.6 + 9486.4 * p + ((4.6523 — 3.3287 * p) * (T, * 1.8 + 492.7)) + (1 —
0.77084 * p — 0.02058 * p~2) * ((1.3437 — (720.79/(T, * 1.8 + 492.7))) = 10°7) /(T * 1.8 +
492.7) + (1 — 0.80882 * p — 0.02226 = p~2) * ((1.8828 — (181.98/(T}, * 1.8 + 492.7))) *
10712)/(T, * 1.8 + 492.7)"3

(b.9)

A.4 PRESION CRITICA.
(Pc) = EXP(8.3634 — 0.0566/0 — (0.24244 + 2.2898/p + 0.11857/0"2) * 10" —3 % (T,  (b.10)

1.8 + 492.7) + (1.4685 + 3.648/p + 0.47227/"2) * 10~ — 7  (T), * 1.8
+492.7)72 — (0.42019 + 1.6977/p"2) * 10~ — 10 * (T, * 1.8 + 492.7)3)

A.5 TEMPERATURA CRITICA:

Tc = 341.7 + 8111 p + (04244 + 0.1174 % 0) » (T, * 1.8+ 492.7) + (0.4669 — 3.26238 * (1 17
p) * 1075/(T}, * 1.8 + 497.2)

p = gravedad especifica

T, = Punto de ebullicion en °R

El factor acéntrico se obtuvo a partir de la definicion del factor de caracterizacion de
Watson (K)
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K = ((MeBP = 1.8)"(1/3))/S; (b.12)

Sg= Gravedad especifica.

A.6 FACTOR ACENTRICO (w)

Proponen la siguiente ecuacion para el calculo del factor acéntrico (w):

Para ¢ > 0.8

w = —7.904 + (0.1352 * Kw) — (0.007465 * Kw”"2) + 8.359 * @ + ((1.408 — 0.01063 «  (b.13)
Kw)/®)

Para ¢ <0.8
(e 6.09 _ "6
- 1n(14_7) 5.92714 +>;+1.28862 In (#)—0.16937 0 (b.14)
15.2518—15'§67—13.471 In (9)+0.45577 ¢6
Donde:

pc = critical pressure, psia
Tc = critical temperature, °R
Tb = boiling point, °R

w= aceéntrico factor

M = Peso molecular
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A.7 DENSIDAD RELATIVA DE CADA LUMP

Un procedimiento util para predecir las densidades relativas del pseudocomponente i es
utilizar el Factor KUOP de la carga conocido también como Factor de Watson:

= (1.8MeABP,,)"3 (b.15)
Hop SGeol

Una vez calculado este factor, se puede usar para evaluar las densidades relativas
dependiendo del punto de ebullicion promedio de cada lump. Como la naturaleza quimica
de cada lump es variable, seria conveniente considerar también variacion en el Factor K.
En este trabajo se propone tomar en cuenta esta variacion a partir de un parametro, fK,
que se correlaciona con las densidades relativas de los lumps de planta para los 16
gasoleos mexicanos.

. (1.8MeABP 44, )03

SG;=f (b.15)

Kuop
Donde:

Fx = 0.14672T,%3%%3 (b.16)

A.8 INDICE DE REFRACCION DEL GASOLEO

En la literatura se encontraron 3 correlaciones que predicen el indice de refraccion: dos de
Riazi y Daubert (1980b, 1987) y una de Dhulesia (1986), ver Tabla A.4. Un andlisis
realizado en esta investigacion mostré6 que, para los 16 gasdleos mexicanos, la
correlacion de Dhulesia es superior a las correlaciones de Riazi-Daubert. Esto puede
deberse a que, en principio, la correlacion de Dhulesia es especifica para predecir el
indice de refraccion de gasdleos mientras que las correlaciones de Riazi-Daubert se
basan en propiedades de especies puras. La informacion que se ha utilizado para efectos
de comparacion proviene del simulador comercial y las desviaciones absolutas para el
célculo del indice de refraccién se muestran en la Tabla A.5. Una carga con n=1.5105 es
mas dificil de crackear que una carga con un n=1.4990
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Tabla B.2. Desviaciones medias absolutas para la evaluacion del indice de refraccion.

Autor Desviacion promedio absoluta
Dhulesia (1986) 0.0040
Riazi-Daubert (1980b) 0.0117
Riazi-Daubert (1987) 0.0128

n =1+ 0.8447 = (Sg"1.2056) * ((AET + 273.16)" — 0.0557) » (Mw" — 0.0044)

A.9 PESO MOLECULAR PARA CADA LUMP

Como en el caso de la estimacion del peso molecular del gasdleo, se ha estudiado la
capacidad de predicciéon de varias correlaciones de peso molecular. La informacion
necesaria para este analisis proviene de las propiedades fisicas de especies puras del
Technical Data Book Petroleum Refining (1969). En el andlisis se consideraron 666
especies de diferentes familias quimicas tales como: parafinas, mono olefinas, di olefinas,
ciclo parafinas, aromaticos, alquilciclopentanos, alquilciclohexanos, alquilbencenos vy
alquilnaftalenos. El andlisis fue realizado por regiones de peso molecular de 20 y 30
daltons vy los resultados por familia quimica se muestran en las Tablas A.7 y A.8. Como
puede apreciarse, la capacidad de prediccion de las correlaciones para el peso molecular
depende del intervalo de peso molecular y, en consecuencia, del punto de ebullicion asi
como también de la familia quimica. En este estudio consideramos la posibilidad de
seleccionar cualquiera de estas correlaciones para la evaluacién del peso molecular
promedio de cada agrupamiento en el modelo cinético.

(b.17)
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A.10 COMPOSICION DE PARAFINAS, NAFTENOS Y AROMATICOS (PNA)

La composicion molar PNA es una de las maneras mas utilizadas para caracterizar
fracciones de petréleo. Algunos modelos cinéticos utilizan directamente correlaciones
para la composicion PNA con el fin de representar las reacciones de desintegracion
catalitica. En este trabajo la composicion PNA se usa unicamente como informacion
adicional y no forma parte del desempefio del modelo. La composicién PNA es calculada
a partir de las correlaciones desarrolladas por Riazi-Daubert (1980b) las cuales se usan
como estandar del Método API.

Tabla b.3 Parametros para calcular la composicion de PNA por cada fraccion de Volumen.

A B C
P 2.5737 1.0133 -3.573
2.464 -3.6701 1.96312

| N
-4.0377 2.6568 1.60988

A.11 ENTALPIA DE FORMACION EN ESTADO ESTANDAR

Las entalpias de formacion de cada lump dependen intimamente de la composicion del
mismo. Para los gases ligeros esta composicion puede obtenerse directamente de los
datos de planta. Sin embargo, en el caso de lumps de peso molecular elevado (superiores
a C6) no se dispone de tal composicibn ya que se requieren técnicas analiticas
sofisticadas que no se realizan rutinariamente en una planta industrial. En este estudio se
ha desarrollado una correlacion empirica basada en informacion disponible en literatura.
Los datos experimentales se basan principalmente en los resultados de Pekediz et al.
(1997). Estos datos incluyen las entalpias de formacion en estado estandar (1 bar, 298 K)
para cortes pesados del gaséleo en el intervalo de ebullicién de 540 a 800 K. Para tomar
en cuenta las fracciones ligeras se ha incluido como informaciéon experimental a las
entalpias de formacién de especies puras que ebullen a menos de 540 K. De esta forma,
la correlacién resultante es de caracter lineal con respecto al peso molecular y es
expresada en kd/kgmol.

AH; = —1952.041M + 134954.77 (b.18)
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A.12 ENTALPIAS DE FORMACION EVALUADAS A UNA TEMPERATURA T

Las entalpias de formacién de cada pseudocomponente a cualquier temperatura pueden
calcularse a partir de la entalpia de formacion en estado estandar evaluada a una
temperatura de referencia y la capacidad calorifica de cada lump:

(Hp)i = (AHp); + [py, (CP)iAT (b.19)

Para obtener la entalpia de formacion en el caso de los productos, la destilaciéon con la
que se cuenta por parte de laboratorio es la siguiente:

Tabla b.4 Métodos de destilacion aplicadas en laboratorios de la Refineria.

productos Destilaciéon
GASOLINA LIGERA ASTM-D86
ACL AST-D86
ACEITE DECANTADO D-1160

A.13 DETERMINACION DE CORTES DE TBP APARTIR DE CORTES DE
DESTILACION ASTM-D86
(b.20)
Y= A X}
Donde:
Yi= diferencia en destilacion TBP entre dos cortes de la destilacién en °F.

Xi= diferencias observadas en ASTM-D86 dos cortes de la destilacion en °F.

A,B= constantes que van variando en los rangos del punto de ebullicion que se muestran
en la siguiente tabla:
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Tabla B.5 Tabla de parametros para pasar de destilacién D-1160 a TBP.

i Rangos
(%) A B

1 10-0 7.4012 0.60244
2 30% -10% 4.9004 0.71644
3 50-30 3.0305 0.80076
4 70-50 2.5282 0.82007
5 90-70 3.0419 0.7549
6 100-90 0.11798 1.6606

Posteriormente se realizan el siguiente calculo:

OBJETIVO CALCULOS

TBP(0) TBP(50)-Y4-Y5-Y6
TBP(10) TBP(50)-Y4-Y5
TBP(30) TBP(50)-Y4
TBP(70) TBP(50)+Y3
TBP(90) TBP(50)+Y3+Y2

TBP(100) TBP(50)+Y3+Y2+Y1

En base de célculo de 1 cm”3 del gasdleo se procede a calcular para cada fraccion o
corte el porcentaje en masa y posteriormente el porcentaje en mol considerando que en
cada fraccion de corte existen grupos de parafinas, olefinas, naftenos y aromaticos los
datos para los calculos de obtuvieron de las propiedades fisicas de especies puras del

Technical Data Book Petroleum Refining (1969).
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PARAFINAS Se eligen componentes modelos
Numero de carbonos Parafinas (normales) kJ/kgmol
TB
MW (°C) SG DHf
5 72.2 36.1 0.631 -146760
6 86.2 68.7 0.664 -166940
7 100.2 98.4 0.688 -187650
8 114.2 1257 0.707 -208750
9 128.3 150.8 0.722  -228740
10 142.3 1741 0.734  -249460
11 156.3 195.9 0.744 -270430
12 170.3 216.3 0.753 -290720
DH f parafinas -184789.7
MW promedio 98.5
OLEFINAS
No. De OLEFINAS (mono-
carbono olefinas) kJ/kgmol
TB
(°C) SG DHf
5 70.1 30.0 0.646 -21300
6 84.2 63.5 0.678 -42000
7 98.2 93.6 0.702 -62800
8 112.2 121.3 0.719 -83600
9 126.2 146.9 0.733 -104000
10 140.3 170.6 0.745 -124700
11 154.3 192.7 0.757 -145300
12 168.3 213.4 0.762 -165900
DH f olefinas -64164.3
MW promedio 98.8
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NAFTENOS
No. De NAFTENOS
carbono MW (ALQUILCICLOPENTANOS)
TB DHf
(°C) SG kJ/kgmol
n_
ciclopentano 5 70.14 35.9 0.6891 -77028
metil 6 84.16 71.8 0.754 -106197
etil 7 98.19 103.5 0.7712 -126897
propil 8 112.22 131.0 0.7811 -148097
butil 9 126.24 156.6 0.7893 -168294
pentyl 10 140.27 180.5 0.7954 -188994
hexil 11 154.30 202.9 0.8006 -209688
HEPTIL 12 168.32 223.9 0.8051 -230296
DH f naftenos -119301.0
MW promedio 94.9
AROMATICOS
No. De AROMATICOS
carbono MW (ALQUILBENCENOS)
B DHf
(°C) SG kJd/kgmol
BENCENO 6 78.11 80.1 0.8832 82880
metil
benceno 7 92.14 110.6 0.8741 50170
etil benceno 8 106.17 136.2 0.8737 29920
propil 9 120.20 159.2 0.8683 7900
butil 10 134.22 183.3 0.866 -13140
pentil 11 148.25 205.5 0.8624 -33810
hexil 12 162.28 226.1 0.8622 -54310

DH f aromaticos 19849.2
MW promedio 104.8
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A.14 ENTALPIA DE FORMACION EN ESTADO ESTANDAR

Las entalpias de formacion de cada lump dependen intimamente de la composicion del
mismo. Para los gases ligeros esta composicion puede obtenerse directamente de los
datos de planta. Sin embargo, en el caso de lumps de peso molecular elevado (superiores
a C6) no se dispone de tal composicibn ya que se requieren técnicas analiticas
sofisticadas que no se realizan rutinariamente en una planta industrial. En este estudio se
ha desarrollado una correlacion empirica basada en informacion disponible en literatura.
Los datos experimentales se basan principalmente en los resultados de Pekediz et al.
(1997). Estos datos incluyen las entalpias de formacion en estado estandar (1 bar, 298 K)
para cortes pesados del gaséleo en el intervalo de ebullicion de 540 a 800 K. Para tomar
en cuenta las fracciones ligeras se ha incluido como informacién experimental a las
entalpias de formacién de especies puras que ebullen a menos de 540 K. De esta forma,
la correlacién resultante es de caracter lineal con respecto al peso molecular y es
expresada en kd/kgmol:

AHf® = —1952.041M + 134954.77 (b.21)
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A.15 CALCULOS REALIZADOS PARA OBTENER EL BALANCE TERMICO Y EL COR:

BASE DE DATOS.
Calores Normales de Combustion.
(a24.85 0Cy 101.325 KPa = 1 atm)

Formacion KCal/gmol
C a CO 26.4157
C a CO2 94.0518
S a SO2 70.96
H2 a H20 57.796
Capacidades Calorificas

KCal/Kg °C
Coque 0.5003
Catalizador 0.262

KCal/Kgmol
Cp °C
Aire 7.0745
02 7.6148
CO 7.3447
CO2 11.2171
S02 11.4673
H20 8.8556
N2 7.7949
Vapor 0.49
CALCULOS.
Gravedad Especifica de la carga 0.9081
Gravedad Especifica de la
Recirculacién 1.0600
Carga Fresca (Ib/gal) 7.58
Recirculacion (Ib/gal) 8.85
Carga Fresca (Kg/lt) 0.91
Recirculacion (kg/It) 1.06
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PRODUCCION DE COQUE ESTEQUIOMETRICO.

Cantidad aire seco (Kgmol/h) 7663.71
Cantidad gases de comb (kgmol/h) 7208.08
Cantidad gases de combustién (m3/h) | 170615.22
Flujo de gases de combustion

Combustion de O2 (Kgmol/h) 201.83
Combustion de CO (Kgmol/h) 14.42
Combustion de CO2 (Kgmol/h) 922.63
Combustion de SO2 (Kgmol/h) 7.21
Combustion de N2 (Kgmol/h) 6061.99
02 a la entrada (Kgmol/h) 1609.38
02 ala salida (kgmol/h) 1138.88
H20O por diferencia (Kgmol/h) 941.01
Calculo de Velocidades de

Quemado

Carbén (Kg/h) 11254.91
Hidrégeno (Kg/h) 1900.83
Azufre (Kg/h) 231.12
Coque Total (Kg/h) 13386.86

BALANCE DE CALOR EN EL REGENERADOR

Calor a la Entrada

Temperatura Base = 15.6 C

Combustion del Coque

CacCoO (MKCal/h) 380.81
CaCO2 (MKCal/h) 86775.39
SasS02 (MKCal/h) 511.49
H2 a H20 (MKCal/h) 54386.33
Calor Total de Combustion (MKCal/h) | 142054.02
Calor Sensible del Coque (MKCal/h) 3478.65
Calor Sensible del Aire  (MKCal/h) 10024.71
Calor Neto de Entrada (MKCal/h) 155557.38
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GASES DE COMBUSTION

02 (MKCal/h) 1064.13
CO (MKCal/h) 73.31
CO2 (MKCal/h) 7165.84
S0O2 (MKCal/h) 56.79
H20 (MKCal/h) 5769.88
N2 (MKCal/h) 32717.73
Calor Total gases de Comb. (MkCal/h)| 46847.67
Pérdidas por Radiacion 5682.16
Calor al Vapor por enfriamiento

(MKCal/h) 79.85
Calor Neto de Salida (MKCal/h) 52609.68

| Calor Neto al Reactor  (MKCal/h) | 102947.70 |

Calculo de Cambio de Entalpia en la Carga

Fresca.

Temperatura del Reactor ( F ) 995
Temp.de la Carga Combinada ( F ) 365
Entalpias de la Carga Fresca en:

La fase de Vapor (Btu/lb) 653.69
Entrada al Raiser (Btu/lb) 142.97
Cambios de la Entalpia en:

Carga Fresca (Btu/lIb) 510.71
Carga Fresca ( Kcal /Kg) 283.73

Calculo de Cambio de Entalpia en la
Recirculacién

La fase de Vapor (Btu/Ib) 575.90
Entrada al Raiser (Btu/lb) 126.66
Cambio de la Entalpia en:

Recirculacion (Btu/1b) 449.24
Recirculacion ( Kcal / Kg ) 249.58
FLUJOS

Carga Fresca (Kg/d) 5099636
Recirculacion (kg /d) 0
Vapor Total (kg/hr) 8,707
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BALANCE GENERAL DE CALOR EN EL REACTOR

CALOR A LA ENTRADA

Calor de Catalizador Regenerado ( MKcal

/ hr) 102947.70
CALOR A LA SALIDA

Calor de la Carga Fresca ( MKCal / hr) 60288.32
Calor de la Recirculacion ( MKCa l/ hr) 0.00
Vapor de Dispersion, Radiacion y Pérdidas 2573.69
SUBTOTAL 62862.01
Calor de Reaccion (MKCal/hr) 40085.69
Calor de Reaccion por Kg de Carga Fresca

(Kcal / Kg) 188.65
Circulacién del Catalizador ( Ton/ min) 40.42
Relacién Catalizador/Alimentacion Total

(COR) 11.41
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