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INTRODUCCION

El Proceso de Desintegracion Catalitica Fluidizada (FCC, por sus siglas en inglés), es uno de los
mds importantes y complicados procesos en la industria de la refinacién. Desde la aparicién de
la primera unidad comercial en 1942 una gran cantidad de articulos han sido escritos cubriendo
diferentes aspectos de esta tecnologia, podria pensarse ademas que con mas de 60 afios de
existencia serfa ya un proceso “maduro”, pero la FCC se ha ido adaptando tanto a los cambios
en el mercado, asi como a normas ambientales. Por ejemplo:

= A mediados de los afios 60, hubo un significante cambio en la formulacién de los
catalizadores lo cual mejoré grandemente- la selectividad de los productos, resultando
en una mayor produccion de gasolinas e indirectamente permitié procesar una mayor
alimentacidn.

= Cambios posteriores en los catalizadores y en las unidades de procesamiento
permitieron manejar cargas de menor calidad en la unidad de FCC.

= La imposicién gubernamental de que los motores a gasolina fueran libres de plomo,
provocd por consiguiente cambios en los catalizadores, en el proceso, y en las unidades
para de esta forma alcanzar los requerimientos de octano.

Muchas compafifas poseen sus propios disefios; sin embargo, la mayoria de las unidades que
actualmente se encuentran en operacién han sido disefiadas o modernizadas por empresas
tales como UOP, M.W. Kellogg y Stone & Webster. Aunque la configuracién mecanica de cada
unidad de FCC puede ser arreglada de distinta forma, su objetivo en comun es el de aumentar
las cargas de bajo valor a productos de mayor valor comercial.

Es importante notar que cerca del 45% de toda la gasolina producida mundialmente proviene de
la FCC y de unidades auxiliares, tales como la unidad de alquilacién (Sadeghbelgi, 1995).

El proceso de FCC convierte las fracciones pesadas del petrdleo en fracciones mas ligeras y de
mayor valor comercial tales como gas LP, gasolina, y aceite ciclico ligero (ACL). La
desintegracidn catalitica es uno de los principales contribuyentes de gasolina de alta calidad en
la produccidn total de dicho producto en la refineria. Debido a su gran capacidad de conversién
de gasdleos en gasolinas, la seccién de FCC es considerada como una de las partes centrales de
una refineria.

En la actualidad la mayoria de las unidades de FCC se llevan a cabo en reactores del tipo
elevador (riser). En dichos reactores, que son del tipo de lecho transportado, el catalizador es
neumaticamente transportado por los vapores de los hidrocarburos desde la parte inferior
hasta la superior del equipo. Durante el viaje las reacciones de desintegracion catalitica son
completadas a través de un eficiente contacto del catalizador con los hidrocarburos.

Por tal motivo se hace importante poder evaluar el comportamiento de la planta catalitica con
la finalidad de poder conocer las condiciones que afectan a la conversién de gasdleos a
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INTRODUCCION

gasolina y poder simular los movimientos operacionales que nos lleven a obtener los mejores
rendimientos de productos de alto valor.

La planta Catalitica FCC de Minatitlan fue disefiada por la UOP en 1963 y su inicio de operacion
fue en 1967 la capacidad de disefio original es de 24,000 BPD de gasdleos pesados y una
recirculacidn de aceite ciclico pesado y aceite clarificado. Posteriormente la planta operé con
27,500 BPD de carga promedio sin ninguna de las dos recirculaciones, esto debido al cambio de
composicion del catalizador el cual es mds estable y selectivo y con lo cual se obtiene mayor
rendimiento de gasolina y olefinas. Debido a que la planta no se habia modernizado desde su
disefio original, se planted llevar a cabo la modernizacién de la instalacién a fin de operar con
tecnologia de vanguardia y que permitiera operar con 27,500 BPD de carga y el mayor
rendimiento de gasolinas de alto octano y olefinas que pudieran ser utilizadas para procesos de
alquilacién o compuestos oxigenados y que permitiera incrementar la rentabilidad de la
instalacidn.

La planta debfa mantener una capacidad de procesamiento de 27,500 BPD y un maximo de
30,250 BPD. Para esto se requeria modernizar la seccién de reaccidén incluyendo el distribuidor
de aire y catalizador gastado, ciclones, sistemas de enfriamiento de los gases de combustidn vy,
si era necesario, el soplador de aire.

En la reparacién general efectuada en la planta en el 2004 se efectud la primera etapa de
modernizacion de la planta que consistié en modificar la seccién de Reactor /| Regenerador,
Soplador de Aire y la Seccién del Gas Efluente a la salida del Regenerador, sin embargo el
proyecto de modernizacién completo incluye:

1. Seccidn de reactor [ regenerador, soplador de aire y la seccidn del gas efluente a la
salida del regenerador.

2. Seccidn de fraccionamiento incluyendo el tanque acumulador de reflujo, generador de
vapor de la seccién del fondo del fraccionador principal, la adicién de una seccién
extraccién y reflujo de nafta pesada asi como la adicién de los nuevos filtros de slurry.

3. Seccién de recuperacién de vapores (planta de gas), incluyendo las nuevas secciones de
tratamiento de gas y LPG con aminas, eliminacién de mercaptanos tanto de la gasolina
como del LPG (Merichem).

El sistema del reactor [ regenerador es capaz de operar en un rango amplio de alimentaciones,
sin embargo, un cambio del flujo de alimentacién impactard a los rendimientos, composicién y
calidad de productos, los cuales podrian caer fuera del rango de operacién de las unidades
posteriores al reactor [ regenerador (fraccionamiento, planta de gas, etc.).

En la condicidn actual de la planta FCC se convierten 30,000 BPD de Gasdleos de crudos
pesados en productos con hidrocarburos mas ligeros y mas valiosos en el proceso a alta
temperatura, moderada presién y en presencia de catalizador. Los hidrocarburos resultantes
del proceso de desintegracion catalitica son separados en el Fraccionador Principal.
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En este trabajo de tesis se realiza una simulaciéon completa de la unidad de desintegracion
catalitica FCC-1 de la refineria “Gral. Lazaro Cardenas” de Minatitlan, Ver., usando el simulador
de procesos Petro-SIM de KBC Profimatic, incluyendo tanto las secciones elementales reactor-
regenerador-fraccionadora como los equipos secundarios (separadores de alta presidn, torres
de separacion de ligeros, absorbedores, cambiadores, compresores, bombas, etc). En la
simulacién se incluye un andlisis del médulo FCC-SIM que es capaz de modelar el convertidor
de FCC incluyendo el fraccionamiento. El médulo FCC-SIM se utilizé de establecer una serie de
casos de operacion lo cual permitid la calibracién del modelo para ser exportado al ambiente
de simulacién completo.

También se incluye informacidn relevante de la evolucién de los procesos de desintegracion
catalitica asi como del modelo cinético que describe al reactor de la unidad FCC, se incluyd un
analisis desde el punto de vista cinético, de la afectacién que tienen cada una de las variables
de operacidn en el rendimiento de productos de alto valor. Se muestra un comparativo entre
los efectos que tiene los cambios en las condiciones de operacidn en el esquema actual y se
determinaron las condiciones que nos maximizan la obtencién del barril-octano de gasolina.

Para poder utilizar adecuadamente el simulador Petro-SIM y obtener un mayor provecho, es
necesario conocer las bases fisicoquimicas, la ingenieria y el fundamento del proceso de
desintegracion catalitica fluida, para poder entender qué es lo que pasa realmente con las
reacciones y el porqué de cada variable de operacién. No se trata sélo de usar la herramienta
como caja negra, sino que se tengan los conocimientos necesarios para generar los criterios
adecuados al realizar el andlisis de resultados del simulador y para alimentar la informacién
correcta de acuerdo a las necesidades de la simulacién requerida.

El objetivo de este trabajo es efectuar el analisis de las corrientes de proceso, determinar
cudles son las limitantes que puedan afectar al proceso de recuperacién de hidrocarburos de
alto valor agregado y modelar la configuracion actual de operacién de la planta para evaluar
el comportamiento que se tendra en la instalacion proponiendo alternativas que brinden
flexibilidad operativa para amortiguar los cambios en el proceso y permitira ajustar los
parametros de operacion de la planta, para lo cual se utilizara el simulador PETROSIM.
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CAPITULO 1) GENERALIDADES

1.1 HISTORIA DEL PROCESO DE DESINTEGRACION
Craqueo térmico:

Las primeras referencias que se tienen del craqueo térmico datan de principios del siglo XIX,
cuando se reportd como una curiosidad en las crénicas quimicas, el craqueo de aceites
animales a productos mas ligeros. Las patentes britdnicas fueron publicadas en los primeros
afios de 1800, en las cuales se describia el uso de altas temperaturas para aumentar el
rendimiento de los aceites para lamparas, a partir de crudos.

La rdpida necesidad de expansidon de la gasolina como combustible para motores, que
comenzd en 1900, empujé el desarrollo del proceso con el fin de aumentar el rendimiento de
las gasolinas a partir de los crudos, mediante el craqueo térmico.

El primer éxito comercial del proceso de craqueo térmico (1910) en USA fue el proceso Burton,
que fue patentado por el Dr.W.M. Burton de la compafifa Standard Oil de Indiana. El proceso
Burton era un proceso por lotes que era llevado en destiladores horizontales, a una
temperatura cercana a los 400°C (752°F) y una presién de 5 a 7 kg/cm2 (72.5 a 101.5 psig). Clark
modificd el proceso Burton de manera de hacer el proceso en forma continua. El proceso mds
eficiente de Cross y Dubbs empezd a usarse entre 1920 y 1922.

Durante la primera guerra mundial, hubo un interés en el craqueo en fase vapor, pero fue
abandonado debido a las dificultades operacionales. Sin embargo en el afio del 1927, el interés
por el craqueo en fase vapor se reavivé debido a que se podia producir mediante este proceso,
una gasolina de calidad antidetonante. Las dificultades del proceso fueron resueltas operando
a temperaturas mas altas. Emergié una especie de craqueo combinado en fase liquida y fase
vapor, como una fase mixta, el cual fue usado hasta bien entrado los afos 40.

Craqueo Catalitico:

Eugene J. Houdry un francés, en los afios 20, descubrid que los catalizadores podian
regenerarse quemando el carbén acumulado [ref. 13]. Este descubrimiento se realizé mientras
experimentaba con catalizadores para extraer el azufre del vapor del crudo, conduciéndolo al
desarrollo de la primera unidad exitosa de craqueo catalitico. Aunque este hallazgo fue tomado
con demasiado escepticismo, él persistié y en el afio de 1930 fue a USA con el apoyo de la
Compaiia Vacuum Qil Co. La Vacuum Oil Co. Y la Standard Oil de New York se unieron en 1931
para formar la Socony-Vacuum, actualmente la Mobil Oil Corporation. En 1933 la compafiia Sun
Oil comenzd también a participar en el esfuerzo del desarrollo de la unidad de craqueo
catalitico.

Fueron muchos los obstdculos salvados antes de hacer el proceso viable. A través del genio de
Eugene J. Houdry y los esfuerzos constantes de todos los integrantes del proyecto, la primera
unidad de craqueo catalitico en lecho fijo, exitosa a nivel mundial, fue puesta en marcha en la
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refineria de la Socony-Vacuum Poulboro N.J. el 6 de abril de 1936. Este evento llevd a una
completa revolucidn en lo que concierne a la conversion del petrdleo.

Aunque la unidad de craqueo catalitico en lecho fijo de Houdry constituyé una gran mejora
sobre el craqueo térmico, aun no era capaz de producir gasolina en gran escala, la cual era
requerida por la expansidn de los mercados de combustibles para automdviles y para la
aviacién. Aun la idea del lecho fluidizado no se habfa aplicado al craqueo catalitico, aunque se
acababa de comercializar el gasificador de lecho fluidizado Winkler, para aplicaciones
cataliticas. La combinacién de un lecho fijo y un catalizador de grandes particulas restringieron
la eficiencia del proceso Houdry de craqueo catalitico, en lecho fijo.
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Craqueo catalitico en lecho mévil.

Muchas mejoras se realizaron como por la Socony-Vacuum (SV) como por el proceso Houdry
Co. (HPC). Al proceso de lecho fijo. Sin embargo, se reconocié que para tener un proceso
efectivo en forma continua, el catalizador deberia tener un movimiento mas efectivo entre las
zonas de reaccién y regeneracion. El horno Thermofor y las cubetas elevadoras resolvieron este
problema.

El primer proceso semicomercial de craqueo catalitico Thermofor (TCC) se puso en marcha en
la refinerfa de SV’s Paulsboro en 1941. Era una pequefa unidad con capacidad de 500 BPD. Dos
aflos después la compafiia Magnolia Oil Co. Afiliada a la SV, empezé a utilizar el primer elevador
de cubetas comercial, una unidad de 10000 BPD en su refineria de Beaumont [ref. 13].

SV y Houdry disolvieron su acuerdo y tomaron diferentes rutas. SV desarrollo su unidad TCC
levantada por aire, la primera de las cuales se puso en operacién en 1950. En 1956 habia 45
unidades TCC licenciadas por SV. HPC desarrolld el proceso Houdry en lecho mdvil y en 1956
habian licenciado 21 unidades [ref. 13].

Durante el desarrollo de la unidad TCC hubo un desarrollo simultdneo de la unidad FCC. La
unidad TCC compitié exitosamente hasta principio de los afios 50. A finales de 1952 SV observd
que el proceso TCC estaba perdiendo terreno debido a que se habian construido grandes
unidades de FCC a un costo mas econémico que las TCC y que la cantidad de cargas que podia
manejar la TCC era limitada. Ademads las unidades FCC eran menos complejas en su parte
mecanica. Por consiguiente, Mobil Comenzé a cambiar sus unidades a FCC a mediados de los
afos 60.

Craqueo Catalitico Fluidizado:

En octubre de 1938 la Standard Oil de New Jersey, La Standard Oil de Indiana, la M.W. Kellogg y
la I.G.Farben organizaron la asociaciéon de desarrollo catalitico (CRA) para desarrollar un
proceso de craqueo que no deberia de infringir las patentes de Houdry, en el proceso de
craqueo catalitico en lecho fijo. En 1940 I.G.Farben salié del grupo y se unieron la Anglo-Iranian
Oil Co., LTD., la Royal Dutch-Shell Co., la Texas Co. Y la Universal oil Products Co. (UOP).

La Standard Oil development Co., (Jersey) habia estado trabajando en un vasto programa del
fenédmeno del “catalizador en forma de polvo” incluyendo la circulacién del catalizador, desde
1936, en sus propios laboratorios y con el Instituto de Tecnologia de Massachusetts y la
M.W.Kellogg. Warren K. Lewis, un ingeniero quimico del M.L.T. hizo algunos descubrimientos
en 1940, que ayudaron a resolver algunos problemas de fluidizacién del catalizador. Una
patente fue introducida por Lewis y Edwin Gilliland asignado a Jersey para la unidad de craqueo
catalitico en lecho fluidizado. Los siguientes trabajos, llevados a cabo por Jersey en su planta
piloto de 100 BPD de Baton Rouge, LA le llevaron a mejoras significativas al disefio de Lewis y
Gilliland.
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El 9 de mayo de 1940 el directorio de la Standard Oil de New Jersey tom¢ la decisién de invertir
dinero en la primera planta de craqueo catalitico con catalizador en forma de polvo. Esto fue
dos afios antes de que arrancara la primera unidad comercial.

A mitad de 1940, los esfuerzos de investigacion de la CRA fueron redirigidos para ahondar en
los catalizadores en forma de polvo y salir de los catalizadores en forma de pellets. En este
momento se probaba un sistema de transferencia de sdlidos que involucraba una bajante
(stand pipe) y estaba siendo usado en los disefios comerciales.

A finales de Abril de 1940, en experimentos llevados a cabo por Jersey, se usé aire para circular
el catalizador por la tuberia y poder controlar la caida de presidn. Se construyd un tubo vertical
de 120 pies, para probar el concepto de circular el catalizador con aire con lo cual se comprobd
que el catalizador flotaba como si estuviera en agua por la influencia del aire en el tubo vertical.
Con lo cual, el 16 de septiembre de 1940 se inicié la construccion de una unidad en el cual el
catalizador fluia hacia arriba a través del reactor y regenerador y salia del tope de los ciclones
para la separacion del catalizador y los productos craqueados.

Este evento se podria considerar el comienzo de Craqueo catalitico fluidizado.

Un poco de historia desde el punto de vista cinético

Algunos de los primeros trabajos de la cinética de la formacién del coque y de la conversién de
la desintegracion fueron publicados por Voorhies (1945). Esta ley simple de la rapidez ha
desempefiado un papel vital en el disefio de la mayoria de las unidades comerciales de
desintegracion catalitica durante los ultimos 30 afios. Voorhies demostré que, para un
catalizador y una carga dados, la formacién del coque era, en primer lugar, dependiente del
tiempo de contacto del catalizador con el aceite y de la temperatura de la reaccién. Puesto que
el agotamiento del catalizador es en gran parte resultado de la formacién del carbdn, se
relaciona fuertemente con el tiempo de contacto del catalizador con el aceite.

Las conclusiones bdsicas de Voorhies fueron verificadas posteriormente por Rudershausen y
Watson (1954) y Prater y Lago (1956) en estudios de la desintegracién del ciclohexano y del
cumeno, respectivamente. Appelby (1962) estudié la quimica de la formacién del coque para
una variedad de hidrocarburos aromadticos, nafténicos, y parafinicos y demostré que la
formacién del carbdn era resultado principalmente de la condensacién de aromdticos y de
reacciones de deshidrogenacion. Estas reacciones llevan en dltima instancia a depdsitos
grafiticos seguin lo observado por Haldeman y Botty (1959).

Eberly (1966) y Ozawa y Bischoff (1968) discreparon un poco en las conclusiones originales de
Voorhies. Eberly utilizé un rango mucho mayor de espacio-velocidad que el reportado
originalmente por Voorhies y observé un efecto independiente del espacio-velocidad sobre la
formacidén del coque. Ozawa observé una tendencia mas alta para rapideces de coquizacién
iniciales que lo que la ley de rapidez de Voorhies podia predecir. Un trabajo mas reciente de
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Voltz (1971) ha verificado la ley de la rapidez de Voorhies y ha demostrado que es adecuada
para una gran variedad de cargas con un catalizador zeolitico.

Blanding (1953) utilizé la cinética implicita de segundo orden para explicar el comportamiento
de la conversidn del gasdleo. Andrews (1959) extendié posteriormente el trabajo de Blanding y
de Voorhies y desarrolld expresiones para predecir la formacién de coque y la conversidon en
varias configuraciones de reactor. Ninguno de estos estudios anteriores incorporé el
agotamiento del catalizador directamente en las expresiones de rapidez. Uno de los primeros
estudios que se relacionaron la distribucion de la actividad del catalizador con el
funcionamiento de todo el reactor fue el de Anderson y Whitehouse (1961). Froment y Bischoff
(1961) hicieron el primer estudio detallado sobre el efecto del agotamiento del catalizador y del
comportamiento del reactor. Ellos demostraron que cuando el carbdén se produce en los
reactivos y productos, se tiene un tipo de ley de Voorhies sobre ciertos rangos de operacion.
Esto explica probablemente la aplicabilidad casi universal de la correlacién de Voorhies.

Weekman (1968) comparé el funcionamiento de reactores de lecho fluidizado fijos y mdviles,
con la actividad de agotamiento del catalizador para el caso de la reaccién de segundo orden
junto con el agotamiento dependiente del tiempo. Su andlisis explicé adecuadamente una
amplia gama de conversiones de desintegracidn catalitica experimentales y fue extendido mas
adelante (Weekman y Nace, 1970) a la selectividad de la gasolina. Sadana y Doraiswamy (1971)
ampliaron esta aproximacién a las reacciones de orden general, y mas tarde Prasad y
Doraiswamy (1974) estudiaron experimentalmente tales sistemas de agotamiento del
catalizador.

Gustafson (1972) utilizé la aproximacion del agotamiento, de la reaccién del segundo a primer
orden para desarrollar un procedimiento de prueba del catalizador y lo comparé con éxito con
resultados de desintegracion experimentales. Esta misma aproximacion del agotamiento
cinético también se ha incorporado en modelos de proceso de desintegracion catalitica que
han sido utiles para explicar el efecto de las variables de proceso sobre el funcionamiento
(Buckner, Kelly, Reduto, Tayyabkhan, y Weekman, 1967; Wollaston, Haflin, Ford, y D' Souza,
1975; Paraskos, Shah, McKinney, y Carr, 1976).

Szepe y Levenspiel (1971) han demostrado que muchas de las leyes de rapidez, propuestas en
trabajos anteriores, pueden ser derivadas facilmente si se supone que la rapidez de
agotamiento es una funcién del ndmero de sitios activos. Wojciechowski (1968, 1969) y
Campbell y Wojciechowski (1971) han desarrollado criterios para distinguir entre diversos tipos
de agotamiento de los catalizadores dependientes del tiempo. Butt (1972) presenté una
revision muy profunda del interesante trabajo sobre la desactivacion del catalizador.
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1.2. MECANISMOS DE REACCION DEL CRAQUEO EN EL PROCESO FCC

Las reacciones quimicas que ocurren en el proceso de desintegracion Catalitica
involucran la ruptura de los enlaces Carbono-Carbono de moléculas de hidrocarburos de
cadena larga, con la consecuente formacidon de moléculas de cadena mas corta. Estas
reacciones son catalizadas por acidos y se llevan a cabo a través del mecanismo de formaciény
transformacion de iones carbonio principalmente. Debido a su endotermicidad,

termodindmicamente son favorecidas por altas temperaturas.

En general las reacciones que se llevan a cabo son:

1.- Rompimiento de parafinas para dar olefinas y parafinas mds pequefias.

an2n+2 > cmHzm + CPH2P+2 n=m+ p EC. 1.241

Parafina Olefina Parafina

2.- Rompimiento de olefinas que produce olefinas mds pequefias.

C.H., > CnHim + CH,, n=m+p Ec.1.2.2
Olefina Olefina  Parafina

3.- Desalquilacién de Alquilaromaticos.

ARC,H,p.. > ARH + C.H,, Ec.1.2.3
Alquilaromatico Aromatico Olefina
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4.- Rompimiento del grupo alquilo de una molécula alquilaromatica.

ARCH,., » ARC H,.. + CHyp, Nn=m+p Ec.1.2.4

Alquilaroméatico Aromatico con cadena  Parafina
lateral de olefina

5.- Rompimiento de cicloparafinas que produce olefinas.

CoH,n »  CoHn + CHyp n=m+p Ec.1.2.5

Cicloparafina Olefina  Olefina

En general, las reacciones de desintegracién (ruptura de enlaces carbono-carbono) no
estan limitadas por el equilibrio quimico bajo las condiciones de reaccién a nivel industrial; en el
equilibrio los hidrocarburos serian completamente degradados a carbono e hidrégeno. Las
reacciones de alquilacién, hidrogenacién de aromaticos y polimerizacién de olefinas (excepto la
polimerizacion del etileno) no ocurren en grado apreciable. Las reacciones de desintegracion
son endotérmicas. En el proceso de desintegracion las reacciones endotérmicas siempre
predominan dependiendo de la magnitud del calor de reaccidn, del tipo de carga, del tipo de

catalizador y de las condiciones de reaccién.

Paralelamente a las reacciones cataliticas también se llevan a cabo reacciones de tipo
térmico que ocurren a través del mecanismo de radicales libres, que tiene la caracteristica de
fragmentar las cadenas de hidrocarburos hacia la parte externa de la molécula, con lo que

preferentemente se generan hidrocarburos ligeros constituyentes del gas seco (C,C,’s).
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Mecanismos de reaccion

Mientras la desintegracion térmica se efectia por medio de radicales libres, la

desintegracién involucra bdsicamente la formacién de iones carbonio.

Un ion carbonio es una molécula de hidrocarburo que presenta una carga positiva

como resultado de la abstraccién de un par electrdnico de un dtomo de carbdn.

@]
v
N

+
+
I

Ec.1.2.6

Carbonio

Estos iones pueden formarse de diferentes formas, pero en el proceso de

desintegracion de gasdleos, se forma principalmente a partir de hidrocarburos insaturados.

H
H,C = CH-CH, + HX

»  HyC-C,-CHy + X Ec.1.2.7

Los iones carbonio pueden rearreglarse en formas madas estables que conducen a

isomerizaciones.

CH;
H+
CH; — C = CH-CH,-CH;4 — > C(CH;-C.-CH,-CH,-CH; — Ec.1.2.8
|
CH;
CH; CH;
| o |
CH;-C. —CH-CH,-CH; E&—————® C(H;- CH-C-CH,-CH; — Ec.1.2.9
<—
\
H
DMC
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CH3 CH3
| H |
CH; - CH, - C_- CH,-CH; e CH; - CH = C-CH,-CH; Ec.1.2.10

La transformacién de mayor importancia de los iones carbonio es la ruptura de los
enlaces carbono-carbono, la cual ocurre de acuerdo al regla de escision beta, que conduce a

otro ion carbonio mas pequefio.

R-CH,-HC, -CH,-CH,-CH,-R*  ——— »  R-C,H,-HC = CH, + CH,-CH,-R’ Ec.1.2.1

La continuacién de este proceso conduce a la formacién de propileno y butileno.

La abstraccidn de hidruro es otra de las reacciones de mayor importancia de los iones

carbonio.

CH;-"CH-CH,-CH,-CH,-CH,-R™+ R-H —  CH;-CH,-CH, -CH,-CH,-CH,-R"+R" Ec.1.2.12

La deshidrogenacién de naftenos conduce a la formacién de aromaticos precursores de

coque e hidrégeno.

Las reacciones de deshidrogenacion con el siguiente esquema:

R-CH, -"CH, + "MH » RCH=CH, + H, Ec.1.2.13

Son catalizadas por los metales pesados como niquel, cobre y vanadio, principalmente.
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La rapidez a que ocurren las diferentes reacciones depende del tipo de molécula

involucrada y del catalizador empleado.

La tendencia a la desintegracidon para los diferentes tipos de hidrocarburos es:

Olefinas > Isoparafinas > Naftenos > n-Parafinas > Aromaticos

En la tabla siguiente, se comparan las rapidez de reaccidn relativas para diferentes tipos

de hidrocarburos empleando catalizadores amorfos y zeoliticos.

Constante de rapidez

HIDROCARBURO CATALIZADOR AMORFO CATALIZADOR ZEOLITICO
n-Hexadecano 60 1000
1,2,5 Trietil-Benceno 140 2370
2,3,6 Trietil-Naftaleno 190 2420
Fenantreno 205 953
Analeno 210 513

La desintegracion térmica ocurre con la generacidn de radicales libres de acuerdo al

esquema siguiente:

El paso de iniciacidn de desintegracion térmica de una parafina es la ruptura homolitica

de un enlace carbono-carbono:

H H H H
/ / /
R,-C-C-R, > R,-C,C-R, Ec.1.2.14
\ \
H H H H
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Los radicales formados pueden escindirse para dar etileno y un radical primario que
tiene dos atomos de carbono menos. La regla empirica beta establece que la ruptura del enlace
C-C ocurrird en el enlace carbono-carbono localizado en la posicién beta respecto al &tomo de

carbono que tenga el electrén desapareado.

RCH, -CH,-CH,. > RCH,. + H,C=CH, Ec.1.2.15

El nuevo radical libre primario puede continuar escindiéndose para dar etileno y
radicales mds pequefios hasta que finalmente se forma un radical metilo, que a su vez ha de

interaccionar con otro radical metilo para formar etano o bien transformarse en metano.

La repeticion de estas reacciones conduce a la formacién de grandes cantidades de

etileno y pequefias cantidades de metano, etano y alfa olefinas.

Reacciones basicas

(1)

a) Parafinas i » Parafinas + Olefinas
(1)

b) A|qui|naftenos .................................................................................... » Naftenos + Olefinas
(1)

C) Naftenos = e » Olefinas
(2)

d) Naftenos @ = e » Aromaticos
(1)

e) AIqu“arométicOs ................................................................................... » Aroma’ticOs + olefinas
(3)

f) olefinas ................................................................................... » Iso_olefinas
(4)

g) Olefinas e »  Parafinas
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1) Desintegracion
2) Deshidrogenacion
3) Isomerizacién

4) Transferencia de hidrégeno

Las reacciones principales son:

e Desintegracion - Escisidn beta

e Transferencia de hidrégeno

Desintegracion via ion carbonio y carbenio

(4) (1)

/ ION CARBON|Q ~ ™=b  A|CANO + OLEFINA
ALCANO INICIACION
(2)
(5) ION CARBEN|Q =) ()| FF|NA PRODUCTO
PROPAGACION
ALCANO PRODUCTO
(4)
/ OLEFINA PRODUCTO
ION CARBONIO PRODUCTO

(5) ALCANO PRODUCTO

(1) Desintegracién pirolitica.
(2) Escision beta.

(3) +Alcano

(4) -H+ Bronsted

(5) +H-Lewis
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Mecanismos de reacciones principales:

Principales reacciones:

e Desintegracion térmica:

Radicales libres.

e Desintegracion catalitica:

lon carbonio

lon Carbenio

e Deshidrogenacién | Formacién de coque.

Desintegracion catalitica de alcanos por el mecanismo del ion carbonio

+

CH, CH, CH, W CH CH, CH,
/\/\/\ -_— /\/\/\ Ec.1.2.16
CH, CH, CH, R CH, CH, CH, R
| 1l .
ABSTRACCION DE
HIDRURO
"CH CH, CH, kg CH, +CH, CH,
NN N, —m4m3 — /\/\/\ Ec.1.2.17
CH, CH, CH, R CH, CH CH, R
" n v
ESCISION B
‘CH o CH, ch, . CH: e cr:
—1som
NN > TN Ec.1.2.18
CH; CH CH, R CH, .CH, CH, R
| I v
H ISOMERIZACION
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“CH CH, CH, p CH, CH CH,
/\/\/\ + RH —p /\/\/\ + H' EC.1.2.19
CH, |c CH, R CH, CH CH, R
H Vi=l VI
ELIMINACION
*CH CH, CH, K H CH, CH CH,
/\/\/\ + R'H e /\/\/\ + R” Ec.1.2.20
CH. CH CH, R CH. CH. CH, R
| Vil Vi=l VI
ABSTRACCION
DE HIDRURO
RH + H* R" + H, Ec. 1.2.21
ABSTRACCION DE
HIDRURO

Reacciones de desintegracion térmica que involucran formaciéon de radicales libres y

desintegracién no selectiva

CH CH CH

CH, CH, > CH, CH, CH, 2 2
NN . INNNN e B
CH, CH, CH, CH, R CH; CH, CH, CH, R

CH, CH, CH, CH, CH, CH, CH, CH,
/\/\/\/\ - /\/\/ AN Ec.1.2.23
CH,4 CH, .CH CH, R CH, CH CH "CH R

2 2
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Desintegracion catalitica por el método del ion carbonio

H CH,
CH CH ~
H,+H,C CH, 7/ H,C CH,"~ ¥ —— H,C CH, ——GH, + CH, Ec.1222
L
. e CH,
CH P2 NP
N s TN S ——
Hy+HC  CH; 4=  HC CHy 4 H,C H,C <+ CH," +CH, EC.1.2.23
CH
CH, CH, CH; 2 CH;
CH N
/\ /3—> SN g ' = Ec.1.2.24
H, + HyC H —— H,C HC  «—— CH, CH, +—— GHs + GF
+ P
H H
El hidrégeno se produce principalmente por la deshidrogenacién causada por los
metales y la formacidn de coque.
e Polimerizacién, condensacion y ciclizacién.
Precursores de COQUE s > coque + H2 EC.1.2.25
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e Deshidrogenacion.

Naftenos
CH,

R/\

CH,” + MH

° Abstraccion de Hidruro.

RH + H

Aromaticos + H, Ec.1.2.26

/CH\

R CH, + H, Ec.1.2.27
Ec.1.2.28

+  H,

DMC
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1.3 IMPUREZAS QUE AFECTAN LA ACTIVIDAD DEL CATALIZADOR

En los afos recientes las refinerias han tenido que procesar crudos mas pesados. Las unidades
de desintegracion catalitica, como las principales unidades de conversidn, estan siendo
disefiadas para procesar diferentes tipos de cargas. Hoy en dia las cargas alimentadas a las FCC
son mas pesadas y por lo tanto con mayor nivel de impurezas como pueden ser nitrégeno,
azufre y diferentes metales. Estas impurezas tienen un efecto negativo en el comportamiento
de la actividad del catalizador y en el desempefio de la unidad.

Es esencial entender la naturaleza y lo efectos de estos contaminantes para la correcta
seleccion de la cargay del catalizador asi como para entender la problematica de la unidad.

La mayoria de estas impurezas en la alimentacién a la FCC existen como compuestos organicos
de cadena larga, los contaminantes mas comunes son:

Nitrégeno
Azufre
Niquel
Vanadio
Sodio

Ul d Ul

Excepto el azufre, todos los contaminantes envenenan el catalizador de la FCC causando la
pérdida de habilidad para generar productos de alto valor agregado. El azufre en la carga
incrementa los costos de operacidn ya que se requerird de tratamientos adicionales que
permitan que los productos cumplan con las especificaciones de calidad, asi como las
regulaciones ambientales.

Nitrégeno:

Cuando nos referimos a nitrégeno en la carga de FCC son los compuestos organicos de
nitrégeno que a menudo se reporta como nitrégeno basico o total. El nitrédgeno total es la
suma del nitrégeno basico y no basico.

En el raiser una parte del nitrégeno se convierte en amoniaco o cianuro aumentando la rapidez
de corrosidn de los equipos en la seccién de gases de la FCC. Tambien remueve la proteccion
por sulfato y expone el metal base. Esta corrosidon genera hidrégeno atémico que puede
ocasionar ampollamiento por hidrégeno.

El nitrégeno actlia como un veneno temporal del catalizador, ya que reduce su actividad
bloqueando los sitios acidos disponibles para promover las reacciones de desintegracién. Una
alimentacidn con concentraciones de nitrégeno total por debajo de 1,000 ppm se considera no
perjudicial a la actividad, pero con niveles por arriba de 1,500 ppm de nitrégeno total, la
actividad puede ser seriamente afectada.
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El nitrégeno en la alimentacién es convertido a amoniaco (NH3) y cianuros (CN-) por las
reacciones de desintegracién, compuestos de 6xidos de nitrégeno (NOx) y trazas de amoniaco
(NH3) en el regenerador. EI NH3 y los CN- causan obstruccidn y corrosién, mientras que los NOx
y NH3 en el gas efluente pueden causar problemas ambientales.

Los principales compuestos nitrogenados encontrados en las cargas a FCC son:

= Compuestos con nitrégeno neutral:

= Compuestos con nitrégeno basico:

= Compuestos con nitrégeno no basico:

Azufre

Las cargas a las FCC contienen el azufre como compuestos de azufre organico, como los
mercaptanos, sulfuros y tiofenos

El azufre es tan indeseable en la carga fresca de una unidad FCC como lo es en la alimentacion
para cualquier planta en una refineria, ya que causa la corrosién de equipo y también aumenta
la dificultad y costo del tratamiento de los productos. El 50% del azufre contenido en la carga
fresca es convertido a H2S.

El H2S es formado principalmente por la descomposicidn catalitica de compuestos de azufre no
tiofenos (sin anillos). Por ejemplo: para cargas hidrotratadas con un 78% de conversién; mas o
menos el 50 % en peso del azufre contenido en la carga se convierte en H2S y el resto se
distribuye de la siguiente manera:

6 % en peso se va a gasolina

23 % en peso sevaaACL
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15 % en peso se va con el aceite decantado
1% en peso se va con el catalizador hacia el regenerador

Los compuestos de azufre con anillos (Tiofénicos) se craquean mds lentamente y los tiofenos
no craqueados terminan en la gasolina, ACL y aceite decantado.

El contenido de azufre para una gasolina FCC con un punto final de ebullicién de 204°C (400°F)
serd mas o menos sobre el 10 % del contenido en la carga fresca, pero se incrementard muy
rapidamente si el punto final de ebullicién se eleva por arriba de 204°C (400°F). Algunos
compuestos aromaticos con azufre no son convertidos, por lo que pueden encontrarse en el
ACL y aceite decantado disminuyendo la conversidn y los rendimientos de gasolina.

Metales.

Los metales como niquel, vanadio y sodio estan presentes en el petréleo crudo. Estos metales
estdn concentrados en rangos altos de ebullicion, como en los fondos de las columnas
atmosféricas o residuos de vacio a menos que sean llevados con los gasdleos por arrastre. Los
metales por si mismos catalizan y promueven reacciones indeseables de deshidrogenacion y
condensacidn. La mayoria de los metales se vuelven mas activos cuando se depositan en el
catalizador.

Niquel

El niquel promueve las reacciones de deshidrogenaciéon produciendo un impacto en Ia
operacién de la unidad FCC, ya que al incrementar la produccién de hidrégeno de manera
considerable, ocasiona mayor carga al compresor de gases himedos lo cual podria rebasar la
capacidad del mismo y se requeriria disminuir la carga al raiser o disminuir la conversién. Por lo
tanto los indicadores que nos permiten ver la afectacidn por niquel son:

= Relacién hidrégeno / metano

La cual nos indica si aumentan o no las reacciones de deshidrogenacidon. Sin embargo esta
relacién es sensible a la temperatura del reactor y el tipo de catalizador, por lo cual es necesario
analizar también:

= Volumen de hidrégeno por barril de alimentacion

En ocasiones es utilizado el antimonio para pasivar el efecto del niquel en el catalizador de
equilibrio, comdnmente para valores mayores de 1000 ppm de niquel.
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Vanadio

También promueve las reacciones de deshidrogenacién pero menos que el niquel. La
contribucién del vanadio en la produccién de hidrégeno es de 20 % a 50 % respecto a la del
niquel pero el vanadio es un veneno mucho mds severo. A diferencia del niquel, el vanadio no
permanece en la superficie del catalizador, éste migra hacia la parte interna del catalizador y
destruye la estructura de cristal de la zeolita por lo que el drea superficial y la actividad del
catalizador se pierde permanentemente.

El vanadio forma parte de moléculas organo-metdlicas de alto peso molecular. Cuando estas
moléculas pesadas son craqueadas, el carbdn residual contiene el vanadio que es depositado
en el catalizador. Durante la regeneracion el carbén es quemado y entonces el vanadio es
convertido a éxido de vanadio, como pentdxido de vanadio (V205). El V205 se funde a 690°C lo
cual permite destruir la estructura zeolitica a condiciones normales de operaciéon del
regenerador. Ademads el V205 es mdévil y puede ir de una molécula a otra.

Hay varias teorias acerca de la quimica del envenenamiento por vanadio. La mds prominente
involucra la conversién de V205 en 4cido vanddico (H3VO4) en las condiciones del regenerador.
El dcido vandadico, a través de la hidrdlisis extrae la alimina tetraédrica en la estructura
cristalizada de la zeolita y hace que se colapse.

La severidad del envenenamiento por vanadio depende de los siguientes factores:

1. Concentracién de vanadio. Concentraciones arriba de 2000 ppm en el catalizador de
equilibrio produce la paliacidn.

2. Temperatura del regenerador. Temperaturas superiores a 677°C en el regenerador
exceden el punto de fusidn de los 6xidos de vanadio, incrementando su movilidad, esto
permite que el vanadio encuentre mas sitios zeoliticos. Esta desactivacidn es adicional a
la desactivacién hidrotérmica que pueda causar por si sélo la alta temperatura.

3. Modo de combustién. Los regeneradores de combustién completa producen un
catalizador limpio incrementando la produccidn de pentéxido de vanadio por el exceso
de oxigeno.

4. Sodio. El vanadio y el sodio reaccionan para formar el vanadato de sodio. Esta mezcla
tiene un punto de fusion bajo (649°C) e incrementa la movilidad del vanadio.

5. Vapor. El vapor reacciona con el V205 para formar acido vanddico volatil. El acido
vanadico, a través de la hidrdlisis, extrae la alimina tetraédrica en la estructura
cristalizada de la zeolita y hace que se colapse.

6. Tipo de catalizador. El contenido de alimina, el contenido de tierras raras y el tipo y
cantidad de zeolita afecta la tolerancia del catalizador al envenenamiento por vanadio.

7. Relacion de adicién de catalizador. Una alta relacién diluye la concentracién de metales
y permite un menor tiempo para que el vanadio se oxide completamente.
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Metales alcalinos.
Los metales alcalinos en general y el sodio en particular, son dafiinos para el catalizador de FCC.

El sodio desactiva permanentemente el catalizador al neutralizar los sitios acidos. En el
regenerador causa que la zeolita se colapse, principalmente en presencia de vanadio.

La fuente de sodio puede ser:

= Sodio en el catalizador fresco. El catalizador fresco contiene sodio como parte del
proceso de fabricacion.
= Sodio en la carga, llamado sodio adicionado.

Para los propdsitos practicos se considera que los efectos adversos del sodio son los mismos
independientemente de su origen.

El sodio usualmente aparece como cloruro de sodio. Los cloruros tienden a reactivar los
metales en el catalizador al redistribuir los metales en el catalizador de equilibrio y les permite
que puedan causar mas dafio.

Otros metales.

El hierro usualmente presente en la carga de las FCC’s como hierro atrapado y no como
cataliticamente activo. La trampa de hierro se refiere al procesamiento y manejo de varios
productos derivados de la corrosion corrientes arriba.

El cobre es tan activo como el niquel pero su presencia en la carga es minima.
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CAPITULO 2) PROCESO DE DESINTEGRACION CATALITICA FLUIDA

2.1 DESCRIPCION GENERAL DEL PROCESO FCC

La desintegracidn catalitica fluida (FCC) continua juega un papel importante en una refineria
integrada como uno de los principales procesos de conversién. Para muchas refinerias la
desintegracion catalitica es la llave al aprovechamiento en aquellos en los que la operacién
exitosa de las unidades determina si la refineria puede o no competir en el mercado actual.

Aproximadamente 350 unidades de desintegracién catalitica estan operando alrededor del
mundo, con una capacidad de procesamiento total por arriba de 12.7 millones de barriles por
dia. La mayoria de las unidades FCC existentes han sido disefiadas o modificadas por 6 de los
mayores licenciadores de tecnologias:

ABB Lummus Global

Exxon Research of Engineering (ER&E)

Kellogg Brown & Root — KBR (Antes M.W. Kellogg Company)
Shell Oil Company

Stone & Webster Engineering Corporation (SWEC)/IFP

UOP (Universal Oil Product)

—_

oV W

De las figuras 2.1 a 2.3 contienen esquemas tipicos de las configuraciones de las unidades
ofrecidas por algunos licenciadores. Aunque las configuraciones mecanicas de las unidades FCC
individuales pueden diferir, su objetivo comun es escalar el bajo valor de la corriente de
alimentacidon a productos mds valiosos. Alrededor del mundo, cerca de 45% de todas las
gasolinas provienen de unidades FCC o unidades subsecuentes como las unidades de

alquilacion.
Flue Gas To Fractionator
<0
]
1 =
' Reactor
J
i1
Regenera '
— Stri in
Z Stggm =
Recirculating
Stide Valve “..\
=" ™~ Raw
Oil
Regon
Side
Air e
Figura 2.1 FCC esquema de UOP
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Pro;
Regen
Flue
Gas
PN
PN
PN
Transfe-
Line
Regenerator Reactor
Oil
Feed
Air Blower
Figura 2.2 Esquema tipico flexicracker de Exxon
Second stage
nerator
Riser termination
device
Feactor
'
Ccmbustion Air \
First stage \,, 5 Stripper
regenerator 'K
g Riser
Combustion IS
: Feed Injection
Lift air
Figura 2.3 Unidad FCC agrupada esquema de la ingenieria Stone & Webster Corporation
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Desde que inicié la primera unidad comercial FCC en 1942, se han hecho muchas mejoras. Estas
mejoras han realzado la confiabilidad mecdnica de las unidades y su habilidad para desintegrar
cargas mas pesadas y de menor valor. La FCC tiene una historia notable de adaptacién a los
cambios continuos en la demanda del mercado. La tabla 2-1 muestra un buen ndmero de
desarrollos en la historia del proceso.

TABLA 2-1
LA EVOLUCION DEL PROCESO FCC

1915  McAfee de Gulf Refining Co. descubrié que un catalizador de cloruro de aluminio de
Friedel-Crafts desintegrd cataliticamente un aceite pesado.

1936  El uso de arcilla natural como catalizador mejord la eficiencia de la desintegracion.

1938 se formd la asociacién de investigacion de catalizadores (CRA). Los miembros
fundadores del la CRA fueron: Standard de New Jersey (Exxon), Standard de Indiana
(Amoco), Compania Anglo-lranian Oil (BP Oil), la compafia texana (Texaco), la
compafiia M.W. Kellogg y I.G. Farben.

1942 Aparecen las primeras plantas de lecho fluidizado con catalizadores en polvo. La
primera unidad comercial FCC (modelo | de disefio de flujo ascendente) se puso en
operacidn en la refineria Baton Rouge, de Standard de New Jersey en Louisiana.

1943 La primera unidad FCC de flujo descendente fue puesta en operacién. La primera
unidad de desintegracién térmica (TCC) fue puesta en operacion.

1947  Se construyd la primea unidad FCC del tipo UOP, Kellogg introdujo el modelo tipo Il de
unidades FCC.

1948 La division Davison de W.R. Grace & Co. desarrollaron un catalizador de FCC
microesferoidal.

1950’s Evoluciona los disefios de procesos de lechos de desintegracién.

1950 se desarrolla la desintegracién catalitica Thermofor (TCC) por Socony-Vacuum en la
cual ya se utilizaba un lecho catalitico en movimiento levantado por aire
Simultaneamente, se desarrolla la desintegracidn catalitica fluidizada por Houdry.

1951  M.W. Kellogg introdujo el disefio Orthoflow.

1952 Toma ventaja el proceso FCC al ser menos compleja y su construccidon era mads
econdmica

1954  Seintroducen catalizadores de alta alimina (Al202).

1956  Shell inventd el raiser de desintegracion.

1964  Mobil Oil desarrollé catalizadores de FCC con contenido de tierras raras tipo USY y ReY.

1974  Mobil Oil introdujo el promotor de CO.

Las unidades FCC usan un catalizador microesférico el cual tiene propiedades parecidas a las de
un liquido cuando es aireado con gas. El propdsito principal de las unidades es convertir las
fracciones del petréleo de alto punto de ebullicién llamadas gasdleos, a ligeros valiosos,
gasolina de alto octano y aceite de calentamiento. El gasdleo es la porcion del petrdleo crudo
que comunmente destila en un rango entre 330°C a 550°C (650°F y 1050°F). Las propiedades de
la alimentacidn son discutidas en el capitulo 1.
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Antes de proceder, es de gran ayuda examinar cémo una unidad de desintegracidn catalitica es
apropiada en el proceso de refinacion. Una refineria de petrdleo estd compuesta de varias

unidades de procesamiento que convierten el petréleo crudo en productos de mayor uso como
son gasolina, diesel y turbosina (Figura 2.4).
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La unidad de destilacidn atmosférica de crudo es la primera unidad en el proceso de refinacion.
Aqui el petrdleo crudo es destilado en varios productos intermedios: nafta, kerosina, diesel y
gasoleos. Las porciones mas pesadas del crudo los cuales no pueden ser destilados en la torre
atmosférica, son calentadas y enviadas a la torre de vacio donde son separados en gasdleos y
residuo de vacio. El residuo de la torre de vacio es enviado a procesos adicionales como
coquizacidén retardada, unidades desasfaltadoras, reductoras de viscosidad o es comercializado
como combustéleo o como asfalto para carreteras.

Los gasdleos convencionalmente alimentados a una unidad de desintegracion catalitica
provienen principalmente de la columna atmosférica, de las columnas de vacio y de
coquizacion retardada. Ademds un buen numero de refinerias mezclan algo de residuo
atmosférico y residuo de vacio con la alimentacidén para ser procesado en las unidades FCC.

DESCRIPCION DEL PROCESO DE DESINTEGRACION CATALITICA FLUIDA POR SECCIONES

El proceso de FCC es muy complejo. Para mayor claridad, la descripcidn del proceso tiene que
ser fraccionada en 6 secciones separadas.

e Precalentamiento de carga.

e Raiser —reactor — agotador.

e Regenerador - recuperacion de calor y catalizador.
e Fraccionadora principal.

e Planta de gas.

e Seccidn de tratamiento.

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 econdmico comprar un suplemento para la alimentacién
a la FCC o mezclar algunos residuos. El gasdleo 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 alimentacidn.

Del tanque de balance, la alimentacion es normalmente calentada hasta 260°C a 370°C (500°F a
700°F). La recirculacién de los fondos de la fraccionadora principal y/o un calentador a fuego
directo son las fuentes usuales de calor. La alimentacién es primero enviada a través de los
intercambiadores, donde recibe calor de las corrientes calientes de la fraccionadora principal. El
reflujo superior de la fraccionadora principal, el aceite ciclico ligero, y la recirculacién de fondos
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de la fraccionadora principal son usados cominmente (figura 2-5). La remocién de calor de la
fraccionadora principal es tan importante como lo es el precalentamiento de la carga.

La mayoria de las unidades FCC usan un calentador a fuego directo para el calentamiento final
de la carga a la FCC. El precalentamiento de la carga provee control sobre la relacién catalizador
- aceite.

Una forma de lograrlo es incrementar la temperatura de precalentamiento de la carga lo cual
permite incrementar los rendimientos.

RAISER - REACTOR - AGOTADOR:

El reactor -regenerador es el corazdn del proceso FCC. En una unidad de desintegracion
catalitica moderna, virtualmente todas las reacciones ocurriran en 1.5 a 3.0 segundos, antes de
que el catalizador y los productos sean separados en el reactor.

Del precalentamiento, la carga entra al raiser cerca de la base, donde entra en contacto con el
catalizador regenerado (ver figura 1.6). La relacién Catalizador-Aceite normalmente esta en el
rango de 4:1 a 9:1 en peso. El calor absorbido por el catalizador en el regenerador provee la
energia para calentar la carga hasta la temperatura deseada en el reactor. Las reacciones que
ocurren en el raiser son endotérmicas (se requiere suministrarle energia). La circulacién de
catalizador provee esta energia. Los rangos tipicos de temperatura del catalizador regenerado
estdn entre 677°C y 732°C (1250°F y 1350°F).
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En la seccion de conversidn se realizan tres operaciones importantes:

1. Reaccién: Consiste en la desintegracion de los hidrocarburos por contacto con catalizador
activo caliente y separacién mecdnica posterior de los productos desintegrados vaporizados
del catalizador gastado mediante ciclones.

2. Agotamiento: Para eliminar los hidrocarburos adsorbidos en el catalizador gastado mediante
arrastre con vapor.

3. Regeneracion: Consiste en el quemado del coque adherido al catalizador gastado, por
contacto con aire y separacién mecanica posterior del catalizador limpio arrastrado por los
gases de combustidn, utilizando ciclones.

Estas etapas se encuentran ligadas en un ciclo continuo como se muestra en la siguiente figura.

REACCION

7 N

REGENERACION AGOTAMIENTO

N
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El ciclo de procesamiento se inicia en el punto en que confluyen la carga y el catalizador activo,
en la base del riser-reactor. El catalizador proviene de la linea de transferencia hacia los puntos
de inyeccidén de carga y su flujo se controla mediante una vélvula tipo tapdn. El catalizador que
fluye por esta linea se fluidiza con aire y con vapor.

La carga fresca se inyecta en la parte inferior del riser-reactor a través de boquillas de
atomizacion localizadas alrededor del riser-reactor. La transferencia de calor del catalizador
regenerado vaporiza la carga, llevdndola a la temperatura de reaccién y proporcionando el
calor necesario para el craqueo. Las reacciones de desintegracion comienzan tan pronto como
la carga es vaporizada. La expansién volumétrica de los vapores que son generados tiene la
fuerza motriz principal para arrastrar el catalizador hacia la parte superior del raiser. El
catalizador y productos son separados rapidamente en el reactor. Sin embargo algunas
reacciones cataliticas térmicas y no selectivas contintian. Varias refinerias estan modificando el
aparato de terminacién del raiser para minimizar esas reacciones.

El raiser es un tubo vertical. Usualmente tiene de 10 a 13 cm (4 a 5 pulgadas) de espesor, de
forro refractario para aislamiento y resistencia a la abrasidn. Los raiser tipicos tienen 60 a 180
cm de didmetro (2 a 6 pies) y 25 a 30 metros de largo (75 a 120 pies). El raiser ideal simula a un
reactor de flujo pistén cuando el catalizador y el vapor viajan la longitud del raiser con el
minimo mezclado.

La eficiencia en el contacto entre el catalizador y la alimentacién es critica para lograr las
reacciones de desintegracion deseadas. Cominmente se usa vapor de agua para atomizar la
alimentacién. Una buena atomizacién del aceite incrementa la disponibilidad de carga a los
sitios dcidos activos del catalizador. Con catalizadores de zeolita altamente activa, virtualmente
todas las reacciones de cracking se llevaran a cabo en 3 segundos o menos.

La temperatura de salida del riser-reactor se controla con la cantidad de catalizador admitido
por la valvula “deslizante”.

En la parte superior del riser-reactor se dispone de un sistema de enfriamiento subito o
apagado, para reducir rapidamente la temperatura del efluente, con el objeto de minimizar las
reacciones secundarias. Este sistema consiste en una serie de boquillas uniformemente
espaciadas alrededor de la seccidon superior del riser-reactor a través de las cuales se inyecta
vapor de apagado. Los vapores de la reaccidn salen del separador a través de los ciclones
superiores y fluyen hacia el fraccionador principal.

Los raiser normalmente estan disefiados para una velocidad de salida de vapor de 15.2 m/s a
22.8 m/s (50 ft/s a 75 ft/s). El tiempo de residencia promedio de los hidrocarburos es alrededor
de 2 segundos (basados en las condiciones de salida). Como una consecuencia de las
reacciones de desintegracién, un material deficiente de hidrégeno llamado coque es
depositado en el catalizador, reduciendo su actividad.

DMC Pagina 32



CAPITULO 2) PROCESO DE DESINTEGRACION CATALITICA FLUIDA

SEPARACION DE CATALIZADOR

Después de salir del raiser, el catalizador entra al recipiente del reactor. En las operaciones
actuales de las FCC, los reactores sirven como un alojamiento para los ciclones. En las primeras
aplicaciones de FCC, el recipiente del reactor provefa una cama catalitica adicional, tan bien
como siendo un aparato usado para la separacién adicional de catalizador.

Casi cada unidad FCC emplea algunos tipos de aparatos de inercia de separacién conectados en
la terminacidn del raiser para separar el bulto de catalizador de los vapores. Un buen nimero
de unidades utilizan un aparato deflector para cambiar la direccidn del catalizador hacia abajo.
En algunas unidades, el raiser estd directamente enlazado a un banco de ciclones. El término
“rough cut” corte dspero de ciclones generalmente se refiere a este tipo de arreglos. Estos
esquemas separan aproximadamente 75% a 99% de catalizador de los vapores de productos.

La mayorfa de las unidades FCC emplean ciclones sencillos o ciclones de dos etapas (figura 2.7)
para separar las particulas de catalizador remanente de los vapores desintegrados. Los ciclones
colectan y regresan el catalizador al agotador a través de las diplegs (tubo inclinado o pierna
inclinada) y las vélvulas flapper/trickle (ver figura 2.8). Los vapores de producto salen de los
ciclones y fluyen hacia la fraccionadora principal para ser recuperados. La eficiencia tipica de un
sistema de ciclones de dos etapas es de 99.995 %.
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Es importante separar el catalizador de los vapores de producto tan pronto como entren al
reactor. De otra manera el tiempo de contacto extendido o prolongado de los vapores con el
catalizador en el alojamiento del reactor permitira la desintegracion catalitica no selectiva
secuencial de los productos deseables. El tiempo de residencia extendido también promueve la
desintegracion térmica de los productos deseables.
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SECCION DE AGOTAMIENTO

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 relacién de 2 a 5 kg por cada 1000 kg de catalizador (2 a 5 Ib por cada 1000 Ib de
catalizador) es principalmente usado para remover los hidrocarburos que entraron con 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
continuas ocurren 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 2.9) estdn en uso comercial. Un agotador de disefio eficiente genera un contacto intimo
entre el catalizador y el vapor. Un agotador del reactor esta cominmente disefiado para una
velocidad superficial de vapor de 0.23 m/seg (0.75 ft/seg) y una relacién de flujo de catalizador
de 2.4 kg a 3.4 kg/min m* (500 a 700 Ib /min por ft*). Tan alto como el flujo la caida de
catalizador tiende a la entrada del vapor, asi reduciendo la efectividad del vapor de
agotamiento.
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Esto es importante para minimizar la cantidad de vapores de hidrocarburos que son acarreados
al regenerador, pero no todos los vapores de hidrocarburos pueden ser desplazados de los
poros del catalizador en el agotador. Una fraccién de ellos es arrastrada hacia el regenerador
con el catalizador gastado. Estos hidrocarburos Vapor/liquido tienen una relacién carbdn-
hidrégeno mayor que el carbdn en el catalizador.

Las desventajas de permitir que los hidrocarburos, ricos en hidrégeno, 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 hidrégeno a agua produce 3.7 veces mas
calor que la combustién de carbono a bidxido 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, reducen la actividad
del catalizador al destruir la estructura cristalina del catalizador.

El flujo de catalizador gastado al regenerador es tipicamente controlado por una vdélvula
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 vdlvula deslizante es usualmente forrada con refractario para resistir la erosién. En algunos
disefios de unidades FCC es usado aire de levantamiento para transportar el catalizador
gastado al regenerador.
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REGENERADOR Y LA RECUPERACION DE CALOR DEL CATALIZADOR

El regenerador tiene dos funciones principales: restablecer la actividad del catalizador y
suministrar el calor requerido para craquear la alimentacién 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 alimentacién. Los compuestos de coque son: carbdn, hidrégeno y trazas de azufre
y nitrégeno. Estos son quemados de acuerdo a las siguientes reacciones.

Kcal/kg de BTU/Ib de
G H20S GH20S
C + % 0, -CO 2,200 3,968
2C + % 0, - CO0, 5,600 10,100
C + 0, - €0, 7,320 14,100
H, + % 0, - H,0 28,900 52,125
S + x0, - S0, 2,209 3,983
N + x0, - NO,x 2,209 3,983

El aire provee el oxigeno para la combustién del coque y es suministrado por uno o mas
sopladores de aire. El soplador suministra el aire a una velocidad y presidon 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 7
a 15 kPa (1 a 2 psi) 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, 0.6 a 1.2 m/s (2 ft/s a 4 ft/s), el bulto de particulas de catalizador
estan en la cama densa inmediatamente arriba del distribuidor de aire. La fase diluida es Ia
region encima de la fase densa arriba en la entrada de los ciclones y tiene una concentracion
sustancialmente baja de catalizador.
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VALVULAS DESLIZANTES Y STANDPIPES

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

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

El flujo de catalizador regenerado al raiser es cominmente regulado por la valvula deslizante o
por la valvula pistdn. La operacién de la vélvula deslizante es similar a la de orificio variable. La
operacion de la valvula deslizante es a menudo controlada por la temperatura del reactor. Su
funcién principal es la de suministrar suficiente catalizador para calentar la carga y alcanzar la
temperatura de reaccion.

FRACCIONADORA PRINCIPAL

El propdsito del fraccionador principal o columna principal (fig. 2.10) es enfriar y recuperar los
productos liquidos de los vapores provenientes del reactor. Los vapores de productos calientes
provenientes del reactor fluyen al fraccionador principal cerca del fondo. El fraccionamiento es
acompafado de condensacidn y revaporizaciéon de componentes de hidrocarburo, como los
vapores que fluyen de manera ascendente a través de los platos de la torre. La operacién del
fraccionador principal es similar a la fraccionadora de crudo pero con dos diferencias: primero,
los vapores calientes efluentes del reactor deben ser enfriados antes de que comience
cualquier fraccionamiento. Segundo, largas cantidades de gas deberan viajar por el domo con
la gasolina sin estabilizar para otras separaciones.

La seccidn de fondos de la columna principal provee una zona de transferencia de calor. Los
vapores que salen del domo del reactor son enfriados por una corriente de recirculacidon. La
recirculacién de enfriamiento también sirve como un medio de lavado de la corriente de
alimentacidn a la fraccionadora para arrastrar los finos de catalizador hacia el fondo de la torre.
Un nivel de enfriamiento puede ser utilizado para mantener la temperatura del fondo de la
fraccionadora por debajo de la temperatura de coquizacidn, usualmente por debajo de 370°C
(700°F).
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El calor de la corriente del fondo de la fraccionadora es cominmente usado para precalentar la
carga fresca, para generar vapor, sirve como medio de calentamiento para los rehervidores de
la planta de gas o como una combinacidn de estos servicios.

Los productos de fondo de la columna principal son llamados cominmente slurry o aceite
decantado. El aceite decantado es cominmente usado como diluyente para el residuo de vacio
para preparar el combustdleo. La alta calidad del aceite decantado (bajo azufre, bajos metales,
bajas cenizas) puede ser usada como alimentacidn a las asfaltadoras.

Las primeras unidades FCC tenian catalizadores suaves y ciclones ineficientes con un arrastre
substancial de catalizador hacia la fraccionadora principal donde éste era absorbido en el
fondo. Estas unidades controlaron las pérdidas de catalizador de dos maneras. Primero, usar
altas relaciones de reciclado para retornar el slurry al reactor. Segundo, el slurry pasa a través
de separadores de slurry, ya sea por gravedad o centrifugos, para remover los finos de
catalizador. Una corriente de lavado de la carga fue usada para arrastrar los finos recolectados
del separador y retornarlos al raiser. Desde entonces, las mejoras en las propiedades fisicas del
catalizador de FCC y en los ciclones del reactor han disminuido el arrastre de catalizador. La
mayoria de las unidades de hoy en dia operan sin separadores. El aceite decantado es enviado
directamente a tanques de almacenamiento. Los finos de catalizador se depositan en el fondo
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del tanque, el cual es limpiado periddicamente. Algunas unidades contindan usando los
separadores de slurry para minimizar el contenido de cenizas del aceite decantado.

Por arriba del producto de fondo, la columna principal es a menudo disefiada con tres cortes
laterales posibles:

= Aceite ciclico pesado (ACP 6 HCO): usado como una corriente de recirculacién, algunas
veces como recirculacion al raiser pero muy rara vez como un producto.

= Aceite ciclico ligero (ACL 6 LCO): usado como una corriente de recirculacién, algunas
veces como aceite de absorcidn en las plantas de gas y separado como producto para la
mezcla de diesel.

= Nafta pesada: usado como una corriente de recirculacién, algunas veces como aceite
de absorcidn en las plantas de gas y para la mezcla en la preparacidén de gasolinas.

PLANTA DE GAS

El objetivo de una planta de gas es el de separar la gasolina no-estabilizada y gases ligeros en
gas combustible, C3s y C4s y gasolina. C3s y G4s incluyen propano, propileno, n-butano,
isobutano, y butileno. El propileno y butileno son generalmente alquilados en una unidad de
alquilacién sulfurica o hidrofludrica para producir gasolina de alto octanaje. Adicionalmente la
mayoria de las plantas de gas incluyen también instalaciones de tratamiento para eliminar
azufre de estos productos. La planta de gas suele constar de las siguientes secciones: circuito
de compresion de gases, absorbedora, deetanizadora, debutanizadora y depropanizadora.

En el circuito de compresidn de gases se reciben las corrientes que seran procesadas en esta
seccién. El hidrocarburo liquido (naftas) es separado en un acumulador y se alimenta a la torre
absorbedora, y constituye una de las dos alimentaciones que tiene la torre. La descarga del
compresor se condensa parcialmente en un enfriador de gases himedos y representa la otra
alimentacidn a la torre.

La torre absorbedora-deetanizadora consta de dos secciones. En la seccidn inferior se procesan
las corrientes de nafta ligera y la mezcla de licuables para obtener como producto una
corriente de gasolina libre de etano y ligeros. Esta gasolina deetanizada se manda a la
debutanizadora. Con el fin de reducir la pérdida de propileno y mds pesados, se alimenta a la
torre una corriente de gasolina estabilizada que actia como aceite de absorcién. Por el domo
se obtiene etano y mas ligeros.

En la figura 2.11 se muestra un esquema tipico de una planta de gas en las unidades FCC
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La debutanizadora tiene como finalidad estabilizar la corriente de gasolina obtenida en el
fondo del absorbedor. Los domos son enviados a la despropanizadora y los fondos son
enfriados y divididos en dos corrientes: una como gasolina estabilizada y la otra se utiliza como
fluido de absorcidn en el absorbedor.

La Depropanizadora cumple la funcién de fraccionar la corriente de gas L.P. que se obtiene
como destilado liquido en la Debutanizadora. Los productos de la torre son propano-propileno
en domos y butano-butilenos en fondos.

SECCION DE TRATAMIENTO

Los productos de la planta de gas, principalmente el gas combustible, C3s, C4s y gasolina
contienen diversos compuestos de azufre que requieren tratamiento. Las impurezas en los
productos de dicha planta son por naturaleza acidas. Ejemplos de estas impurezas son el
sulfuro de hidrégeno (H2S), biéxido de carbono (CO2), mercaptanos (R-SH), fenol (ArOH), y
acidos nafténicos (R-COOH).

En las refinerias se utilizan aminas y soluciones cdusticas para eliminar tales impurezas. Los
solventes de aminas conocidos como alcanolaminas eliminan tanto H2S como CO2, aunque no
son efectivos para eliminar los mercaptanos, por lo que, si ademas se requiere eliminar una
mayor cantidad de sulfuro de hidrégeno, se utilizan los tratamientos cdusticos corriente abajo
como etapa de pulimento en las unidades de amina.
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2.2. CARACTERIZACION DE LA ALIMENTACION A LA UNIDAD FCC

La simulacién efectiva de una unidad FCC requiere de un profundo entendimiento de la cinética
y la hidrodindmica combinada de los 2 reactores interconectados, el raiser y el regenerador. Es
mas, es crucial comprender los efectos de los 2 factores principales en las reacciones cataliticas,
la alimentacién y el catalizador. Aunque se han hecho numerosos esfuerzos para adicionar
conocimiento a través de la simulacion de la operacién de la FCC y desarrollar sistemas
cataliticos avanzados, una brecha relativa aparece en el drea de la simulacién de los efectos de
la alimentacién en los procesos FCC. En la desintegracion catalitica fluida, la calidad de la
alimentacidn es especialmente critica por sus efectos en el balance de calor y esencialmente en
la severidad de la desintegracion, ademds de sus efectos fundamentales en la inherente
desintegracion de las estructuras moleculares. Las cargas a las FCC incluye corrientes directas
de destilacién, gasdleos 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
nimero de componentes y tipos de hidrocarburos en la carga a la FCC se incrementa con el
rango de ebullicién, lo cual aumenta las dificultades en los grados de posibilidad de una
identificacién analitica.

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

Idealmente, el dltimo objetivo en los procesamientos de FCC podria estar relacionado a la
composicion de la alimentacidn y obtener calidad y rendimiento de productos para condiciones
particulares de operacién. Sin embargo, como no es prdactico 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 caracterizacidon pueden variar ampliamente. Se requieren diferentes métodos
para los diferentes usos finales (por ejemplo, rutinas diarias para las unidades en operacidn,
simulacién de procesos, disefio de procesos, desarrollo de catalizadores, etc.). Cualquiera que
sea el propdsito, el entendimiento de las propiedades de la alimentacidn, la caracterizacién de
la cargay las limitaciones analiticas es crucial.

Generalmente, uno puede distinguir 3 mayores tendencias en el drea de la caracterizacién 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.
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= 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.

= C(inética 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 carbenio.

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 industrial 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
alimentacidn, su punto de ebulliciédn, indice de refraccion, etc. La principal desventaja de
modelos paramétricos es que son totalmente empiricos, y su falta de fundamento lo hace
aplicable sdlo 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 mas fundamentalmente basado en el modelo de agrupamiento esta dirigido a
proporcionar informacién de cémo afecta la calidad de la alimentacidén 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) Lafraccién pesada que contiene las cadenas largas de moléculas parafinicas, moléculas
nafténicas y arométicos poli ciclicos de alto nimero de carbono.

b) La fraccidn ligera que envuelve moléculas de hidrocarburos con un nimero de carbono
promedio de hasta 20.

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 desintegracion 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 opcidn 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 andlisis en la alimentacién son realizados por
cromatografia liquida y cromatografia de gases-espectrometria de masas (GC-MS), sin
embargo, la aplicacidon de cada modelo para la desintegracién catalitica de cargas industriales
de la FCC estdn lejos de ser practicas, como resultado de la complejidad de los analisis y la
correspondiente limitacién computacional.
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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
petrdleo y producir técnicas para su caracterizacién molecular para facil medicién de
propiedades del petréleo. En la caracterizacidn de las fracciones de petrdleo, se tienen dos
esquemas de clasificacién diferentes dominantes:

La primera es la clasificacién 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 cominmente
conocido como el método ndM.

La segunda clasificacién corresponde al tipo molecular de los hidrocarburos contenidos en una
fraccion del petrdleo, el cual es manejado por espectroscopia de masas con lo cual se predice
satisfactoriamente las correlaciones empiricas de Riazi y Daubert.

¢Como afecta la calidad de la carga a la desintegracion catalitica?

En el pasado, hace ya varias décadas, se establecieron experiencias significativas respecto al
modo en el que las diferentes alimentaciones a la FCC influencian la conversién y rendimiento
de productos asi como la calidad de la desintegracidn catalitica. Esos esfuerzos de investigacién
fueron enfocados en definir la manera en la cual los diferentes tipos de hidrocarburos
reaccionan en el ambiente de la FCC y entendiendo los efectos de los contaminantes no
hidrocarburos en las operaciones de desintegracion.

Cada tipo de hidrocarburo reacciona bajo las condiciones de desintegracién catalitica de una
manera definida. La mayor diferencia entre los hidrocarburos de un tipo en particular esta en su
craqueabilidad o alcance de la conversidn para unas condiciones de operacion definidas. En
todo caso, para cada tipo de molécula, al aumentar el peso molecular o ndmero de carbono se
incrementa la craqueabilidad. Una variedad de reacciones primarias y secundarias se dan lugar
durante la desintegracidn catalitica, estas incluyen ruptura de anillos, isomerizacidn, ciclizacidn,
deshidrogenacidon, polimerizacién, transferencia de hidrégeno y condensacidn de poli
aromadticos. Por lo tanto, los resultados de desintegracién aun para una molécula simple como
una parafina normal son complejos.
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2.3. VARIABLES DE OPERACION DEL PROCESO FCC

La seccidn reactor - regenerador es una de las principales secciones de la planta FCC, por lo
cual es conveniente analizar las variables de esta seccién de forma separada para cada uno
de los equipos involucrados, es decir, se analizardn los efectos que tienen las variables de
operacidn sobre el comportamiento del reactor y por separado se analizaran los efectos de

las variables de operacidn en el regenerador.

Tgas out
Xi
Fgas out

Xc

Tgo
Fgo

Tcat Fds

Fcat Tds

Fig. 2.3.1 Esquema de la seccidn reactor-regenerador de una planta FCC
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VARIABLES DE PROCESO EN EL RAISER

Las variables de operacion que intervienen en el proceso de desintegracion catalitica fluida

pueden agruparse de la siguiente manera:

Y como podemos ver existen diferentes tipos de variables:

1) Variables independientes: Es decir que pueden ser manipuladas por el operador.

2) Variables dependientes: es decir que no se pueden manipular si no que son resultado
de algin movimiento de las variables independientes.

3) Datos de disefo: son datos que permanecerdn constantes ya que implican la
geometria y dimensionamiento de los equipos.

4) Variables con fines mecanicos: son variables que no tienen una afectacién
considerable en las reacciones o una repercusidon hacia las otras variables sin

embargo participan en el proceso para cumplir con aspectos mecanicos del manejo

de los fluidos, atomizacidn, etc.
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5) Propiedades: son propiedades fisicoquimicas y termodindmicas de los componentes

que intervienen en el proceso.

Balance de Calor entre
Carga de gasdleos y
Catalizador regenerado

O

Fig. 2.3.2 Esquema que ejemplifica los puntos de balance de materia y energia en el raiser

El raiser del proceso FCC se describe por los siguientes balances de materia y energia:

1) Laecuacién de balance de materia:

dw; _ At (1-¢) Scqr Ti

= Ec.1
dz Fg
Poniendo la ecuacién de rapidez de reaccidn en forma explicita
aw; At (1-8) 8cqr KiW;0
= Ec.1a

dz Fg
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2) El balance de energia entre las corrientes de carga de gasdleo y catalizador
regenerado:

Fcat * Cpcat* (T'Tcat) + Fgo * cpgo* (Tvap'Tgo) +Fgo * Cngo* (T 'Tvap) + Fgo *
AHvap +Fgs * des * ( T-T ds) = 0.0

Ec.2
3) Elbalance de calor para el raiser:
dT  on
(Egcpg + Fcathcat) dz i=1ri(_AHi)(1 - g)acatAT Ec.3
4) La ecuacion de caida de presion en el raiser:
ap

5) La ecuacién que define la fraccién del raiser que no estd ocupado por catalizador en la

salida del raiser:

1

P (PM)COR

1—¢=

6) La ecuacién que define el peso molecular promedio (PM):

1
PM — n—Wl Ec.6
l=1PMi
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7) Laecuacién para determinar la constante de rapidez de la reaccién de carbonizacién:

X = kC e(_%) Ec.7

8) La ecuacién para determinar la rapidez de carbonizacion:

@ = e(—OC*tC) Ec.8

Donde:
Variables de disefio:
Ar = Area transversal del raiser ~ (m?)

VA = Longitud del raiser ~ (m)

Variables independientes:

Fgo = Flujo masico de gasoleo de carga (kgls)

Tgo = Temperatura del gasdleo de carga

Fds = Flujo mdsico de vapor de dispersion  (kg/s)

Tds = Temperatura del vapor de dispersidn

Tcat = Temperatura del catalizador hacia el raiser

P, = Presidn de entrada al raiser

Wi, = Composicidn del componente i en la carga al raiser
Tgaseyt = Temperatura de salida del raiser
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Variables dependientes:

Wi =

Fgasout
Fcat =
Cco =

CCou’c =

1-€ =

raiser
COR =

Pout =

Propiedades:
Scat =
CPpaat =
Tyap =
Cplgo =
Py =
AH,p =

des =

Composicidn del componente i en la salida del raiser
Temperatura del Raiser en posicién inicial

Flujo masico de gas en la salida del raiser

Flujo masico de catalizador hacia el raiser

Composicidn de carbdn en el catalizador regenerado
Composicién de carbdn en el catalizador en la salida del raiser
Tiempo de contacto

Peso molecular promedio

Fraccién del raiser que no esta ocupado por catalizador en la salida del

Relacion Catalizador [ Aceite

Presion de salida del Raiser

Densidad del catalizador (kg cat/m’)
Capacidad calorifica del catalizador
Temperatura de vaporizacion del gasdleo
Capacidad calorifica del gasdleo en la fase gas
Capacidad calorifica del gasdleo en la fase liquida
Entalpia de vaporizacion del gasdleo de carga

Capacidad calorifica del vapor de dispersién
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AH; = Entalpias de formacidn de cada reaccidn
Eact; = Energias de activacion de las reacciones
A = Coeficientes pre exponenciales de constantes de rapidez

Las ecuaciones de 1 ala 8 corresponden en conjunto al modelo del raiser de la planta FCC.

Dado que ya quedaron definidas las variables que intervienen en el proceso de desintegracion
catalitica fluida (FCC) a continuacién se efectuard el andlisis de la afectacidn que tiene cada una

de las variables independientes en el proceso.

. Flujodecarga
Una unidad desintegradora catalitica de proceso fluido, admitird algunas variaciones en
el flujo de la carga con poca afectacién en los rendimientos sin embargo se puede determinar
que la tendencia del proceso al aumentar solamente el flujo de carga seria el siguiente:

Analizando desde el balance de materia tenemos que:

dwi; _ Ar (1-¢8) 6cqr Ti

— Ec.1
dz Fg
Siendo: Fg =Fgo + Fds Ec.1b
Donde:
Fg = Flujo de gas en el raiser
Fgo = Flujo de gasdleo de alimentacion al raiser
Fds = Flujo de vapor de dispersién al raiser
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Al hacer mayor el valor de Fg, el lado derecho de la ecuacidn se haria mas pequefio lo
cual quiere decir que los cambios de composiciones de los componentes a lo largo del raiser
(dWi/dz) serian menores; por lo tanto, la conversién de gasdleos en la salida del raiser serd
menor, del mismo modo los rendimientos de ligeros y gasolina en la salida disminuyen a
medida que el flujo de carga aumenta, esto como consecuencia del menor tiempo de

residencia, es decir menor tiempo de contacto entre el catalizador y el gaséleo de carga.

Analizando desde el balance de energia tenemos que:

aTr
(F;] Cpg + Fcathcat) az = ?:1 ri(_AHi)(l - <cjé‘catAT Ec.3
Ordenando:
d_T — ?:1 1i(=AH))(1-8)8cat AT Ec.3a
az (Fg Cpg +Fcathcat) '

Al aumentar la carga el lado derecho de la ecuacién 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

aumentard y esto es debido al menor tiempo de contacto.

Il.  Temperaturade carga

Analizando desde el balance de materia tenemos que:

dw; _ At (1-¢) Scqr Ti

= Ec.1
dz Fg
Recordemos que:
Donde:
Ki = constante cinética de rapidez para cada reaccidn y la cual estd dada

por la ecuacién de Arrhenius
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(-=7)

ki = Aie RT Ec.10
Wi = Composicién de cada componente i

%) = Tiempo de residencia

Como se puede ver la rapidez de las reacciones son directamente proporcionales a la
temperatura ya que al aumentar la temperatura de reaccidn, la constante de rapidez (ki)
aumenta exponencialmente.

En la ecuacidn de balance de calor para el punto de inicio de las reacciones puede verse
que al aumentar la temperatura de la carga fresca, la temperatura de la carga combinada

también aumentar3d, y por lo tanto, el calor de entrada del reactor sera mayor:

Fcat * cpcat* (T'Tcat) + Fgo * cpgo* (Tvap'Tgo) +Fgo * Cngo* (T 'Tvap) + Fgo * AI"lvap + Fds *
Cpds *(T-Tgs)=0.0 Ec.2

Lo cual nos dice que el inicio de las reacciones de desintegracion se llevaria a una mayor

temperatura con lo cual analizando desde el balance de materia y energia tenemos que:

dwi At (1-¢8) 8cqr Ti

= Ec.
» - C.1
dT Y, ri(=AH)(1-8)8cqtAT c
il — c.3a
dzZ (Fngg +FeatChcat)

ri aumentard a medida que la temperatura de carga aumenta por lo que se podria esperar un
aumento minimo de rendimientos y conversidn debido a que las reacciones se llevan a cabo a
una temperatura mayor lo cual aumenta la rapidez de las reacciones, este incremento de
temperatura se produce para mantener el balance térmico ya que el catalizador compensa el
incremento al estar en mayor proporcion que la carga. Es decir al estar el catalizador caliente
en mucha mayor proporcion que la carga de gasdleos, el calor faltante en la carga lo cede el

catalizador caliente para mantener el balance térmico.
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Ill.  Flujo de Vapor de dispersién
Al igual que el flujo de carga la afectacién principal del vapor de dispersién estard

afectando al valor de Fg en las ecuaciones de balance de materia y energia.

Para el balance de materia tenemos que:

dw; At (1-8) 6cqr Ti
—_ Ec.1

dz Fg

Siendo: Fg =Fgo + Fds Ec.1b

Al analizar la tendencia del proceso al aumentar solo el flujo de vapor de vapor de dispersién
podemos observar que el lado derecho de la ecuacién se hace mas pequefio con lo cual la
variacién de la composicion de cada componente respecto a la altura del raiser (dWi/dz)
disminuye por lo que en la salida del raiser la conversién total de gasdleos serd menor a
medida que aumenta el flujo de vapor de dispersidn y por lo tanto, los rendimientos de
ligeros y gasolina también disminuyen. La explicacion de este comportamiento es que al
haber mas vapor de dispersién existe menos probabilidad de que las moléculas de gasdleo

encuentren sitios activos de catalizador.

Y usando el balance de energia:

daT
(Eg Cpg + Fcathcat) az = ?:1 ri(_AHi)(l - <c«')(S‘catAT Ec.3
Ordenando:
E — ?:1 ri(=AH;)(1—-&)6cqt AT Ec.3a
az (Fg Cpg +Fcathcat) '
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De igual manera la rapidez de reaccién disminuye ya que la presién parcial de cada
componente disminuye, lo cual también explica el porqué la diferencial de temperatura en el
raiser disminuye, ya que el lado derecho de la ecuacidn se hace menor a medida que aumenta
el flujo de vapor y por lo tanto al darse menos reacciones endotérmicas la temperatura en la

salida del raiser no baja tanto.

IV.  Temperatura del vapor de dispersion
En la ecuacién de balance de calor para el punto de inicio de las reacciones puede verse que al
aumentar la temperatura del vapor de dispersidn, la temperatura de la carga combinada

también aumentar3d, y por lo tanto, el calor de entrada del reactor sera mayor:

Fcat * cpcat* (T'Tcat) + Fgo * Cpgo* (Tvap'Tgo) +Fgo * Cngo* (T 'Tvap) + Fgo *
AHvap + Fys * des * ( T-T ds) = 0.0 Ec.2

Lo cual nos dice que el inicio de las reacciones de desintegracién se llevaria a una mayor

temperatura con lo cual analizando desde el balance de materia y energia tenemos que

dT Y, ri(=AH)(1-8)8cqtAT -
- — c.3a
dzZ (Fngg +FeatChcat)
Recordemos que:

ri = ki W1® Ec. 9
Y que

(&%)
k; = Aje\ RT Ec.10

ri aumentara a medida que la temperatura de carga aumenta por lo que se podria esperar un
aumento minimo de rendimientos y conversidn debido a que las reacciones se llevan a cabo a

una temperatura mayor lo cual aumenta la rapidez de las reacciones.
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V.  Temperaturas del Catalizador
En la ecuacién de balance de calor para el punto de inicio de las reacciones puede verse que al

aumentar la temperatura del catalizador, el calor de entrada del reactor serd mucho mayor:

Fcat * cpcat* (T'Tcat) + Fgo * cpgo* (Tvap'Tgo) +Fgo * Cngo* (T 'Tvap) + Fgo
* AHvap + Fys * des * ( T-T ds) = 0.0 Ec.2

Lo cual nos dice que el inicio de las reacciones de desintegracién se llevaria a una mayor

temperatura con lo cual analizando desde el balance de materia y energia tenemos que:

ar _ ?=1Ti(_AHi)(1_3)5catAT
dz (FgCpg+FeatCPcat)

Ec.3a

ri serd mayor a medida que la temperatura del catalizador aumenta por lo que esta variable
es considerada como muy importante ya que como hemos podido analizar, los cambios de
temperatura tanto en la carga como en el vapor de dispersién nos llevan a un incremento
pequefo en la conversidn de gasdleos y aumento en rendimientos de ligeros y gasolina, sin
embargo el aumento de temperatura del catalizador tendria una repercusién mucho mayor
en los rendimientos y la conversidn ya que también el cambio de temperatura es

relativamente grande en comparacién a los anteriores analizados;

dVVi _ AT (1 - g) (Scat T
dz Fg

Con esto se puede concluir que al aumentar la temperatura de catalizador aumenta la
temperatura de entrada del raiser lo cual incrementa la rapidez de todas las reacciones ya
que las constantes de rapidez se relacionan con la temperatura a través de la ley de
Arrhenius y por lo tanto la conversidn total de gasdéleos aumenta, los rendimientos de

ligeros y gasolina se incrementan.
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VI. Presion de entrada al reactor

Analizando desde el balance de materia tenemos que:

dw; _ Ar (1-¢) Scqr Ti
= Ec.1

dz Fg

Recordemos que:

I, = ki W1® Ec.9

Como ya se definid cada término sabemos que Wi es la composicidn del componente i

por lo cual podemos escribirlo en funcion de presién parcial

Pi = PTyi Ec. 11
Donde:
Pi = Presidn parcial del componente i

Pr = Presion total del sistema

Yi = Fraccién mol del componente i

La presién parcial de un gas es proporcional a su fraccién molar, lo que es una medida de

concentracion, por lo tanto

Wi = PTyi Ec. 12

Al analizar la tendencia del proceso al aumentar solo la Presién de entrada al reactor se
observa que la concentracion de cada componente también aumenta y por lo tanto aumenta
también la conversidn total de gasdleos, los rendimientos de ligeros y gasolina en la salida del
raiser. Esto puede explicarse ya que al aumentar la presidn en el reactor aumenta el tiempo
de residencia lo cual permite mayor tiempo de contacto entre el aceite y el catalizador,
aumenta la difusién molecular en el catalizador y por lo tanto dard como resultado una mayor

conversion.
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Analizando desde el punto de vista del balance de energia tenemos:

ar _ ?:1 Ti(=AH;)(1-€)Scaqt AT e
= — c.3a
dz (Fngg +FeatChcat)

Como vimos, al aumentar la presién del sistema aumenta la rapidez de las reacciones de
desintegracion por lo tanto el lado derecho de la ecuacién se hace mayor con lo cual la dT/dZ
se incrementa, dado que la temperatura de inicio de las reacciones permanece constante, la
temperatura de salida del raiser va disminuyendo y es debido a que al haber mayor tiempo de
residencia y permitir mayor conversidn, la endotermicidad de las reacciones refleja una mayor

disminucién de temperatura al aumentar la presion.

Se observa que esta variable es muy importante ya que la afectacién que tiene en los
rendimientos, sin embargo no es cominmente usada en valores altos debido a que esto
implicaria utilizar una mayor presién en el regenerador para evitar inversiones de flujo lo cual
normalmente no es muy factible al menos que se tenga un soplador con gran margen de

operacion.

VII.  Composicidn de la carga

La calidad de la alimentacién es especialmente critica por sus efectos en el balance de
calor y esencialmente en la severidad de la desintegracidon, ademds de sus efectos
fundamentales en la inherente craqueabilidad de las estructuras moleculares. Las cargas a las
FCC incluye corrientes directas de destilacién, gasdleos 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 ndmero de componentes y tipos de hidrocarburos en Ia
carga a la FCC se incrementa con el rango de ebullicidn, lo cual aumenta las dificultades en los

grados de posibilidad de una identificacién analitica.

Analizando desde el balance de materia tenemos que:

dw; _ At (1—8) Scar Ti
= Ec.1

dz Fg
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Recordemos que:

r; = ki WIQ Ec.9

Por lo tanto al aumentar la composicidn de la alimentacidon para una especie
determinada, se aumentarad la rapidez de las reacciones asociadas a esa especie por lo que se

esperarfa un aumento en la conversién en la salida del raiser.

VIll. Temperatura de salida del raiser
Analizando desde el punto de vista del balance de energia tenemos:
n
aT _ 2= Ti(=AH))(1-€)8 cqt AT

— = Ec.3a
dz (FgCpg+FceatCPcat)

Al fijar la temperatura de salida del raiser la dT/dZ tendrd un valor que serd
inversamente proporcional al flujo de catalizador (Fcat) y directamente proporcional a la
fraccion del raiser que no estd ocupado por catalizador (1-€) el cual esta afectado también por

el flujo de catalizador en la relacién catalizador/aceite denominada COR.

1 . 1

I+ 5 ®mcor

La relacidén catalizador/aceite (COR) tiene un efecto muy grande en la conversién total
de gasdleos, por ejemplo si aumentamos el flujo de catalizador, el COR sera mayory al existir
mayor ndmero de sitios activos por el aumento de la proporcién del catalizador respecto a la
carga hay mas probabilidad de que las moléculas de aceite alcancen estos sitios y puedan
llevarse a cabo las reacciones de desintegracidn que como ya sabemos son reacciones
endotérmicas, con lo cual la dT aumentara dando una temperatura de salida del raiser mayor
a medida que aumenta el COR, por lo que si mantenemos una temperatura de salida

constante, serd necesario disminuir el flujo de catalizador regenerado hacia el raiser.
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VARIABLES DE PROCESO EN EL REGENERADOR

La funcidn del regenerador influye en el funcionamiento del reactor. Si el catalizador es
regenerado inadecuadamente afectara la distribucidon de productos, y probablemente se

observard un aumento de produccidn de gases ligeros.

Mas importante aun en el efecto que producen las variaciones en la temperatura de la
fase densa del regenerador resulta sobre la relacidon catalizador/aceite. Una baja en la
temperatura de la cama densa del regenerador resulta de una alta circulacion de catalizador
que aumenta la conversidn y el rendimiento de carbdn pero la cual también podra limitar la

capacidad de la unidad.

I. Temperaturade la fase densa
La temperatura de la fase densa del regenerador en una unidad desintegradora
catalitica de proceso fluido no estd bajo control, pero si depende de las condiciones del

reactory la cantidad de la carga alimentada.

Si se producen cambios en las condiciones del proceso, éstos tienden a producir mas
carbén provocando un aumento en la temperatura del regenerador y por medio de una
reducciéon en la relacion catalizador |/ aceite se reduce el rendimiento de carbén y se

restablece.

Como es de esperarse, un aumento de la temperatura en el regenerador mejora la

regeneracion del catalizador.

Il.  Presion del regenerador
La presidn del regenerador no es directamente controlada, es proporcional a la presion
del acumulador de la fraccionadora y la presién diferencial controlada entre el reactor y el

regenerador.
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La presién del regenerador puede variar independientemente variando la presion
diferencial reactorregenerador dentro de ciertos limites manteniendo presiones

satisfactorias a través de ambas valvulas deslizantes de catalizador.

Un aumento en la presidn del regenerador mejorard la regeneraciéon aunque esta

variable casi nunca se usa para ese propdsito.

El efecto de la presién del regenerador en las diferenciales de la valvula deslizante,
consumo de energia del soplador, arrastre del catalizador y eficiencia de ciclones, es de

mayor importancia.

lll.  Flujo de Aire al regenerador
La variable mas importante de la regeneracién y la tnica disponible al operador es el
flujo de aire, el cual debera estar siempre de acuerdo a la cantidad de carbdn. Si no suministra
el aire suficiente habrd exceso de CO en los gases de combustién y por el contrario si se
suministra aire en exceso se tendra exceso de oxigeno en los gases de combustidn y existird

un sobrequemado.

El hecho de que un exceso de aire produzca sobre quemado, permite tener un método

preciso y conveniente para controlar la unidad de aire.

En la préctica, se observara el aumento de temperatura entre la fase densa y los puntos
mas posibles en lo alto de regenerador, que puede ser, la fase diluida, la salida del ciclén ¢
temperatura de la linea de los gases de combustidn y ajustando la cantidad de aire se

mantienen constante este aumento de temperatura.

Con el fin de suministrar el control necesario, el flujo principal del aire se mantienen
generalmente constante, y se ajusta a una pequefa cantidad de aire que se ventea
directamente a la atmdsfera. Mientras la temperatura de la fase densa es siempre una de las
temperaturas de referencia, la otra variard de unidad a unidad y se encuentra

experimentalmente durante la operacidn inicial.
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2.4 CATALIZADORES DE DESINTEGRACION CATALITICA.

Los sistemas de catalizadores de desintegracion han estado continuamente
evolucionando por 50 afios. La funcidn de los catalizadores es de vital importancia en el
proceso de FCC para lograr:

I.  Bajosrendimientos de coque.
[l.  Alta selectividad para los productos deseados (olefinas ligeras y gasolina).
lll.  Mejoramiento de propiedades deseadas, tales como octano.

IV.  Controlin situ de emisiones, tales como SO2.

La producciéon mundial de catalizadores de FCC fue de mas de 1,100 ton/dia en 1990 con
ventas de mas $500 MMUSD/afio. En 1990 la capacidad estimada era de 1.750 ton/dia. La
sobrecapacidad ha mantenido los precios bajos y la competencia bastante fuerte.

Los catalizadores de FCC y los aditivos son considerados especialidades quimicas, y su
costo no representa una gran fraccién del total del proceso (Amos, 1992).

Los catalizadores de desintegracidon han experimentado muchos cambios evolutivos y a

su vez revolucionarios, algunos de ellos se muestran en la siguiente tabla.

Hitos en el desarrollo de Catalizadores de cracking

Afio Desarrollo

1942 Arcillas naturales.

1948 Catalizadores microesféricos (bajos en alimina).
1955 Catalizadores sintéticos (altos en alimina).

1961 Catalizadores en perlas para TCC (zeolita REX).
1964 Spray-dried fluid Zeolitas X and Y.

1974 Promotores de combustién de CO (Pt).

1975 Aditivo para la pasivacion de Ni (Sb).

1980 Re-H-Y selectivo de coque.

1983 Aditivos para la transferencia de SOx.

1984 Aditivos para octano (ZSM-5).

1985 Mejoras en la zeolita Y para baja selectividad de coque y

mayor octano.
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Hoy en dia los sistemas catalizadores de FCC son una compleja mezcla de componentes
funcionales. El principal, es el catalizador en si, conteniendo zeolita Y, la cual provee la funcién
primaria de desintegracion. Otros componentes actualmente incluyen:

= Promotores de combustién: Los promotores de combustién son usados para
reducir las emisiones de CO y el quemado posterior (afterburn) en los
regeneradores de FCC.

= Aditivo ZSM-5: El ZSM-5 incrementa los rendimientos de octano y olefinas ligeras.
Existen mas de 50 unidades comerciales de FCC usando ZSM-5, y se estima que
este nimero aumente considerablemente conforme la demanda de olefinas

ligeras continue.

Las olefinas ligeras son usadas para producir alquilados y éteres como por ejemplo el
MTBE, aunque en la actualidad éste ultimo esté en desuso. Un reciente desarrollo en la
tecnologia de ZSM-5 es el uso de aditivos de alta actividad, los cuales han disminuido la

reposicién de catalizador (makeup) en al menos a la mitad.

Otro desarrollo en dicha tecnologia son los aditivos ZSM-5 de alta selectividad, que
desintegran menos gasolina y producen menos gas licuado de petréleo (LPG), para lograr el
mismo incremento en octano. Este incremento es obtenido principalmente por una
isomerizacidn mejorada, de aqui que el octano aumenta mas con ZSM-5 de alta selectividad que

con ZSM-5 de alta actividad.

= Aditivos de desulfuracién: Los aditivos de desulfuracion promueven la oxidacién
de SO2 a SO3 en el regenerador, y la adsorcién de SO3 en alimina, que es
entonces transferido al riser. El SO3 es reducido en el riser y en el agotador de

catalizador a H2S, para luego ser recuperado en la planta de gas.

Las emisiones de SOx son reducidas arriba del 70% en la combustién total de CO, y por
arriba del 50% en la combustién parcial de CO.

El catalizador es fabricado de acuerdo a las necesidades del cliente, lo que explica que
existan tantos tipos de catalizador como unidades de FCC. Las mayores modificaciones en la

formulacién de catalizadores incluyen a la zeolita y a la matriz.
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= Contenido de zeolita: Ha habido un incremento constante en el contenido de
zeolita en los catalizadores de FCC desde un 10% en los afios 60’s hasta un 35% en
la actualidad. Algunos de los catalizadores actuales contienen arriba del 50% de
zeolitas.

= Tipo de zeolita: Hay muchos derivados de zeolita Y bdsicamente son
Nase[ SiO2]136[AlO2]56 250H20. Estas variedades son hechas a través de cambiar las

condiciones de sintesis, los pasos en el tratamiento e intercambio de agentes.

Mientras que la selectividad de coque, rendimientos y el octano son tipicamente una
simple funcidn de la relacién zeolita silica-alimina (o el tamafio de la celda unitaria (UCS)) y de
la relacién tierras raras-zeolita, hay catalizadores que ofrecen mejores resultados que la

correlacién promedio.

Los catalizadores de FCC pueden contener aditivos tales como ZSM-5, promotores de
combustién, trampas de vanadio, agentes de transferencia de SOx, y algunos otros
ingredientes. Alternativamente, estos agentes pueden ser usados como aditivos en particulas
separadas. Silica-alimina, rellenador de arcilla, o arcilla natural son usados para ayudar a

mantener la particula entera unida.

En la actualidad, uno de los mayores problemas cuando se procesan cargas de residuos es
el de manejar una gran cantidad de carbdn conradson de residuo (CCR) y el nivel de metales en
la alimentacién. ElI CCR contribuye a la produccién de coque (arriba del 75% del CCR se va a

coque), de aqui la necesidad de mejores catalizadores para la selectividad de coque.

De los metales de alimentacidn, el niquel y el vanado son los mas problematicos. El niquel
cataliza reacciones laterales no deseadas para formar coque y gases secos, especialmente H2.

El vanadio causa la destruccidn irreversible del catalizador de FCC.

Existen dos lineas de desarrollo en el disefio de catalizadores comerciales para FCC de

residuos (RFCC, por sus siglas en inglés), que no son necesariamente contradictorias.
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El primer enfoque centra su importancia en una cuidadosa manufactura de la relacidn
zeolita-actividad de la matriz. Al incrementar la actividad de la matriz se incrementa la
conversién de los pesados pero hasta cierto punto; efectos no deseados, tales como mayor

coque y gas seco, son predominantes.

La segunda linea se enfoca en la importancia en la manufactura del tipo de matriz de
alimina y la distribucién del tamafio de poro, los cuales estdn relacionados con funciones
especificas, como por ejemplo la reduccién de cargas con importante contenido de parafinas

asociadas a poros pequefios, etc.

Con la creciente importancia del tratamiento de cargas de residuos, materiales con poros
mas grandes han sido propuestos como catalizadores, mas ninguno de éstos con aperturas de
poro mas grandes que las zeolitas Y han mostrado hasta ahora una actividad de desintegracion

significativa o buena estabilidad hidrotérmica.

La tecnologia en las matrices continda mejorandose en términos de tolerancia a metales,

mayor selectividad de desintegracion de pesados y propiedades fisicas.

DMC Pagina 65



CAPITULO 3

DESCRIPCION DE LA PLANTA CATALITICA
FCC-1 DE MINATITLAN




CAPITULO 3) DESCRIPCION DE LA PLANTA CATALITICA FCC-1 DE MINATITLAN

3.1 DESCRIPCION DE LA PLANTA FCC-1 DE MINATITLAN:

La planta recibe como carga una fraccién pesada del crudo, denominada gasdleos, que
se obtiene en torres de destilacion que operan a presidn atmosférica y al alto vacid. Esta
corriente, formada por compuestos de alto peso molecular, es relativamente facil de
desintegrar o “craquear” para producir compuestos mas ligeros, como la gasolina, gases,
olefinas, etc. que tienen mayor valor agregado.

Con la utilizacidn de catalizadores, la tarea del craqueo o desintegracién se ha facilitado
en gran parte; en esta planta se utiliza un polvo finamente dividido en microesferas, que en
condiciones propicias, se comporta como un liquido o fluido. Esto de hecho, fue la razén de
que el proceso se le denomine: “desintegracion catalitica fluidizada” en inglés: “fluid catalitic
cracking “, conocido mds comidnmente por sus siglas en ingles FCC.

A la seccién que comprende: el reactor (FV-4), regenerador (FV-3), fraccionadora (FV-7)y
todo el equipo adyacente a ella, se le denomina “seccién catalitica” y al resto del proceso
“recuperadora de vapores”.

La carga proveniente de los tanques de almacenamiento de gasdleos TV-5 y TV-6, es
bombeada desde “transferencias” con las bombas FP-2-A/B/C, se recibe en el tanque de
balance (TH-130) donde se mezcla con las corrientes de gasdleos de las plantas de vacio y es
enviada como carga con las bombas BA-1619 A/B, esta corriente forma lo que se denomina
carga fresca. El control de flujo se hace por medio de una automatica (FRC-109). Normalmente
se procesan alrededor de 30,000 barriles de gasdleos al dia. La carga intercambia calor con el
aceite ciclico ligero (ACL) que es enviado a tanques en el Intercambiador de calor FE-2 vy
posteriormente contra una corriente de recirculacién de fondos de la fraccionadora principal
en los FE-103 ABC en serie, para pasar al mezclado a control de temperatura TRC-2315 el cual
bypasea los FE-103 ABC, lado carga, para tener control de temperatura y pasar finalmente al
elevador del reactor (raiser); se junta con una corriente de vapor (vapor de levantamiento) y
entra en contacto con el catalizador que proviene del regenerador y que se suministra a control
de temperatura de la salida del raiser (TIC-2003). Se cuenta con un sistema interlock para
desviar la carga de entrada al reactor actuando 2 valvulas motorizadas, la VAAR-3039 que
bloquea la carga al Raiser del reactor y abre la VAAR-3090 que envia la carga a la fraccionadora
FV-7.

Durante su trayectoria a través del raiser se lleva a cabo la reaccidn de desintegracion

catalitica de los gasdleos. Ya en el reactor se separa el catalizador de los hidrocarburos. El
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catalizador cae hacia la zona de agotamiento donde se le inyecta vapor de agotamiento el cual
fluye a contracorriente para despojar al catalizador del hidrocarburo. A este catalizador se le
deposita en la superficie carbdn resultante de la reaccién de desintegracién y baja a control de
nivel del FV-4 a través del LIC-2002 hacia el regenerador FV-3. En este punto se inyecta vapor
para formar una diferencial de presiones que debe mantenerse para garantizar que no exista
flujo de aire hacia el reactor FV-4 ya que esto ocasionaria una condicidn de muy alto riesgo al

formar una mezcla explosiva con el hidrocarburo.

El regenerador tiene como objetivo quemar el coque depositado en el catalizador ya que
este coque disminuye la superficie del catalizador inhibiendo con esto las reacciones de
desintegracion. Esta regeneracion del catalizador se realiza mediante la combustién controlada
del carbdn, para ello se inyecta aire al regenerador. Los gases resultantes de la reaccién se
separan del catalizador en la partes superior del FV-3 mediante un sistema de ciclones y salen a
control de presién (DPRC-43) a la cdmara de orificios y el silenciador y de ahi a la atmdsfera.

El calor generado por la combustidn permite establecer un equilibrio térmico en la
unidad, es decir la unidad es autosuficiente en sus requerimientos de calor.

El catalizador ya regenerado y con el contenido de calor necesario es transferido a
control de temperatura en el reactor FV-4 a través del TIC-2003 y puesta en contacto con la
carga y vapor de levantamiento. En este punto se inyecta vapor para formar una diferencial de
presiones que asegura que no haya flujo de hidrocarburos hacia el regenerador FV-3 ya que
esto podria ocasionar una combustidn incontrolada del aceite dentro del regenerador.

Los vapores de hidrocarburos formados en el reactor pasan a la fraccionadora (FV-7) y el
catalizador agotado despojado de hidrocarburos por medio de vapor de agua retorna al
regenerador estableciendo con ello un ciclo cerrado de reaccién-regeneracion.

Los productos en fase vapor fluyen a través de la linea de vapores del reactor y alimentan
a la torre fraccionadora principal en donde los vapores son condensados y fraccionados en gas
humedo, gasolina, nafta pesada (aun sin integrar la extraccién), aceite ciclico ligero y residuo
pesado de los fondos de la torre, por el fondo de esta se inyecta vapor sobrecalentado para el
agotamiento de los productos pesados. La seccién de fraccionamiento se subdivide en:

1. Circulacién de fondos de la torre fraccionadora principal: en esta seccidn se cuenta con la
bomba de calor de residuo y la seccién de enfriamiento en el fondo de Ila torre, la

recirculacién de residuo enfria los vapores de los hidrocarburos desintegrados
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provenientes del reactor y condensa el producto de fondos. Adicionalmente, la circulacién
del residuo limpia los vapores de los hidrocarburos de las pequefias cantidades de
catalizador arrastrados del reactor enviandolos al fondo de la torre con los productos
previamente condensados. La bomba de calor del residuo que ha sido enfriado, retorna
como flujo de lavado a la parte superior de los platos de cuatro pasos tipo mampara en la
seccién de lavado de la torre fraccionadora. Una nueva corriente de residuo frio es
adicionada en el fondo de la torre como corriente de enfriamiento bajo control de
temperatura para mantener 360°C en la temperatura del fondo. El liquido de fondos de la
torre tiene la tendencia a carbonizarse, esta es promovida por las altas temperaturas y un
tiempo de residencia alto. Se inyecta vapor en el liquido del fondo (residuo), el cual inhibe
la formacién de coque y mantiene las particulas de coque y catalizador en suspension.

2. Extraccidn y circulacidn de aceite ciclico pesado (ACP): el ACP es extraido de la columna'y
usado para remover calor de la torre mediante el suministro de calor a la seccién de la
planta de gas. la circulacién de ACP también proporciona un reflujo adecuado en la seccién
de lavado de la torre fraccionadora.

3. Extraccidn, circulacién y agotamiento del aceite ciclico ligero (ACL): en la seccién de
circulacidn del ACL, circuito de ACL, aceite esponja pobre, y ACL producto son extraidos
del mismo plato tipo chimenea y son divididos en dos corrientes.

a. Labomba de calor de ACLYy el aceite esponja pobre a la planta de gas
b. El producto ACL alimenta al agotador de ACL en donde los ligeros son
agotados del producto ACL mediante arrastre con vapor. El vapor con los
ligeros agotados retornan a la torre fraccionadora por encima del plato
tipo chimenea de la seccién de ACL. EI ACL producto es enviado a
almacenamiento. Una pequefia parte del ACL producto enfriado es usado
como aceite de sellos en el planta.
La corriente combinada con la circulaciéon de la bomba de calor de ACL y el aceite
esponja pobre es nuevamente dividida en dos corriente y enviada a la planta de gas.
v' La primera corriente de la bomba de calor de ACL es usada solamente para
suministrar calor a la columna depropanizadora GV-8.
v' La segunda corriente, la cual se compone de la bomba de calor de ACL y de
aceite esponja pobre, es usada para suministrar calor a la columna agotadora

GV-4, precalentar la carga fresca y precalentar agua de alimentacidn a calderas.
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v' Parte de la corriente es enviada a la Columna absorbedor de esponja GV-3 como
aceite esponja pobre, mientras que el remanente de la corriente es
recombinada de nuevo con la primera corriente de ACL.

v' La corriente recombinada de ACL se mezcla posteriormente con el aceite
esponija rico proveniente de la Columna absorbedor de esponja GV-3

La corriente total de la bomba de calor de ACL fria, regresa nuevamente a la torre
fraccionadora a la parte superior se la seccién de la bomba de calor de ACL para enfriar
los vapores ascendente de los hidrocarburos desintegrados provenientes de la seccién
de fraccionamiento y para controlar el reflujo interno arriba de la seccién de ACL.

4. Sistema del domo del fraccionador principal: los vapores del domo de la torre
fraccionadora se componen de una mezcla de nafta ligera, hidrocarburos ligeros y vapores
de agua y gases inertes provenientes del reactor. Los vapores del domo pasan a un tren de
10 condensadores (FE-8 A-J). se inyecta agua de lavado a la linea de vapores del domo
antes de los condensadores, el liquido resultante, vapor y agua amarga son separados en
un acumulador, el FV-10 de reflujo, La gasolina y condensado de vapor forman dos capas
inmiscibles (que no se mezclan), el agua por su mayor peso se va al fondo y la gasolina
flota sobre de ella y en el domo quedan los gases incondensables, la nafta ligera del
acumulador de reflujo es separada en dos corrientes:

a. Reflujo al domo del fraccionador. la gasolina es succionada por la bomba FP-9 y
retornada como reflujo al domo de la fraccionadora a control de temperatura
(TRC-88).

b. Producto destilado neto. es enviado hacia el absorbedor primario GV-2.

El agua amarga es bombeada con la FP-11 hacia limite de baterfas. El gas hiumedo del
acumulador de reflujo fluye hacia la succién del compresor GC-1.

La descarga del compresor de gases himedos GC-1 se combina con la corriente liquida de
los fondos del absorbedor primario y los vapores del domo del agotador GV-3 antes de ser
enfriados. El efluente de los enfriadores alimenta a un separador de alta presiéon en donde
los vapores, hidrocarburos liquidos y agua son separados. El vapor del separador de alta
presién alimenta los fondos del absorbedor primario. Los hidrocarburos liquidos
condensados son bombeados hacia el plato del domo del agotador GV-4 después de ser

precalentados por los fondos de la columna debutanizadora GV-5.
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El agua amarga se drena del separador de alta presién y es enviada de regreso al
condensador de la torre fraccionadora como agua de lavado.

5. Seccién de recuperacién de vapores (planta de gas). El excedente de gasolina es bombeado
con la FP-10-A, B 6 C a control de nivel (LIC-121), al domo del absorbedor primario (GV-2),
donde cae a contracorriente con los gases del GV-1; de este modo la gasolina absorbe los
butanos que hayan sido arrastrados del gas el cual finalmente saldrd a control de presién a

la U-600 a endulzarse y enviarse a la red de gas combustible.

Una vez en el fondo del GV-2, y a control de nivel (LIC-20), es bombeado con la GP-3 a los
condensadores (GE-1-A, B, C, D), donde se junta con los gases del domo del agotador GV-4y
descarga del compresor (GC-1) para llegar al acumulador de alta presién (GV-1). De ahi la
gasolina es enviada con la GP-2-A 4 B, a control de nivel (LIC-14), hacia el GE-4, donde
intercambia calor contra la gasolina caliente que viene del GV-5, y se mete al domo del
agotador (GV-4), en este agotador se le eliminan gases licuables e incondensables, acido
sulfhidrico e hidrégeno, por medio de calentamiento a través del GE-5 y GE-6 por cuyos
tubos pasa una corriente de gasolina (del fondo GV-5) vy aceite ciclico ligero de FP-7

respectivamente.

Del fondo del agotador y a control de nivel (LIC-36) se envia como carga a la
debutanizadora (GV-5). Aqui se calientan los fondos por medio de aceite ciclico pesado de
la FP-5, para eliminarle un corte de propano-butano que sale por el domo; para este fin se

emplean los rehervidores GE-9-Ay B.

La gasolina estabilizada caliente, cede calor en el GE-5 del absorbedor (GV-4) y en el GE-4
(precalentador del agotador GV-4). El calor que aun le queda, se le quita con los enfriadores
GE-10-Ay B, de aqui sale a control de nivel (LIC-43) de fondo del GV-5 hacia tratamiento con
sosa cdustica denominado tratamiento Merox. Por el domo de esta torre se concentran el

propano-propileno y el butano-butileno.

Los vapores del domo son condensados en los GE-8’s pasando después al acumulador GV-6.
De aqui son succionados con las GP-5-A 6 B, una parte se retorna al domo de la GV-5, a
control de flujo (FRC-49) y la otra es enviada a tratamiento caustico al MEV-201y 202 y

posteriormente al lavador MEV-302.
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De aqui las bombas GP-7-A/B lo envian como carga a la torre GV-8 a control de flujo (FRC-
60). Por calentamiento de los fondos, se separa por el domo la corriente de propano-
propileno donde es condensada en los GE-13-A, B, Cy D; y acumulada en el GV-9. Por medio
de la GP-8 se envia esta corriente como carga a control de nivel (LIC-78), al domo de la torre
secadora GV-10 donde por medio de un precalentador con vapor en el fondo se elimina el
agua en una mezcla azeotrdpica en forma de vapor que sale por el domo y retorna a los
condensadores GE-13. El propano-propileno sale por el fondo de la torre GV-10 a control del
mismo (LIC-80) hacia el acumulador de carga (FA-902) de la torre de Propileno (DA-901) 6

se envia a esfera de propano.

Por el fondo de la torre GV-8 sale la mezcla de butano-butileno y precalienta la carga (GE-
11), posteriormente se enfria (GE-12) y a control de nivel (LIC-63) pasa a la torre lavadora
MEV-203. De ahi pasa al separador MEV-207 y a control de presion (PC-207) se envia a

esferas 6 como carga a la planta de polimerizacién.
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3.2 MODIFICACIONES EFECTUADAS AL DISENO ORIGINAL

Para su instalacién en la refineria “Gral. Ldzaro Cardenas” de Minatitlan, Ver. La planta de
desintegracidn catalitica de lecho fluidizado fue disefiada en 1964 con tecnologia UOP. En 1965
la Lummus Company comenzd su construccidn y en 1967 inicié operaciones. Su capacidad de

disefio fue de 24 MBD.

En 1998 se cambid el arreglo de agua de enfriamiento a los condensadores del domo de la
fraccionadora principal, los cuales eran alimentados en serie, quedando en paralelo y con ello
permitié incrementar la carga hasta 28 MBD como parte de un programa de mejoramiento
operativo (MDO) con el cual se incrementé la eficiencia de la planta con un mejor sistema de

condensacion.

En 1999 la compafiia Stone & Webster elabord el paquete de ingenieria bdsica para la
modernizacidn de esta unidad. En el 2003 la compafiia ICA-Fluor Daniel desarrollé el paquete de

ingenieria de detalle.

Los trabajos de modernizacién de la planta FCC se llevaron a cabo en el periodo de Octubre a

Diciembre del afo 2004.
En la modernizacidn se realizaron los siguientes cambios:

1. Se instalaron Inyectores de carga de Stone & Webster con la finalidad de tener una
mejor aspersion del gasdleo y mejorar el contacto del gasdleo con el catalizador.

2. Se cambid el raiser completo debido al nuevo disefio de terminacidn.

3. Seinstald un dispositivo de terminacién del reactor tubular tipo LD* con la finalidad de
obtener una rdpida separacion y reducir el tiempo de contacto del catalizador y el
gasoleo.

4. Seinstald empaque estructural en la seccién del agotador con la finalidad de aumentar
la separacion de los hidrocarburos arrastrados con el catalizador para reducir las
reacciones de desintegracion térmica

5. Se sustituyd el distribuidor de aire en el regenerador por anillos de distribucién para

obtener una mejor combustién en el quemado de carbdn.
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6. Se instalaron ciclones de alta eficiencia con la finalidad de mejorar la recuperacién de
catalizador y disminuir la atricion del catalizador.

7. A la torre fraccionadora se le modificaron los internos sustituyendo los platos tipo
vdlvula por empaque estructural de alta eficiencia e instalando una seccién adicional

para extraccion de Nafta pesada la cual estd pendiente de concluir su integracion.
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CAPITULO 4) DESCRIPCION DEL SIMULADOR PETRO-SIM

4.1 DESCRIPCION DEL SIMULADOR PETRO-SIM.

La herramienta de simulacién utilizada en la Refineria “Gral. Lazaro Cardenas” de Minatitlan,
Veracruz y en todo el sistema nacional de refinacién (SNR) es el simulador PetroSIM versidn 3.2
de KBC Profimatics por lo que es necesario conocer el contenido general de dicho simulador.

= Incluye modelos individuales de simulacién para cada uno de los procesos de refinacién
siguientes:

Fig. 4.1.1  Modelos existentes en Petro-SIM para diferentes procesos de refinacién
v" Destilacién
v Reductora de viscosidad
v' Calentadores a fuego directo
v Alquilacién
v Coquizacién retardada
v" Mezclado
v Hidrotratamiento de naftas y destilados intermedios

v’ Base de datos de ensayos de crudos (CADB)
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v

Sistema de manejo de ensayos de crudo (CAMS)
Desintegracion catalitica fluida (FCC)
Hidrodesintegracion

Reformacion catalitica

Desulfuracién de residuo

Hidrotratamiento de gasdleos

Extraccion de aromaticos

Por lo cual nos enfocaremos en describir lo que el simulador PetroSIM ofrece en el proceso de
desintegracion catalitica fluida (FCC).

Fig. 4.1.2 Esquema de una Planta catalitica FCC

Las aplicaciones del modelo SIM son:

v

v

Evaluacidn de cargas, productos y cortes de destilados.
Seleccidn de las condiciones de operacidn.
Evaluacién, seleccién y beneficios del catalizador.

Optimizacion de la unidad.
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v" Monitoreo del proceso.
v" Beneficios del control avanzado en el proceso.

En este capitulo describiremos los modos bdsicos para el funcionamiento de la FCC-SIM vy las
listas de datos requeridos para cada uno.

FCC-SIM es un modelo generalizado que representa una unidad existente al calibrar con datos
de la planta. Después de la calibracion, el modelo puede ser usado para predecir el
comportamiento de la unidad y determinar las condiciones éptimas de operacién. FCC-SIM
puede ser ejecutado en modos calibracién, prediccién, u optimizacién.

Debido a que un buen balance de masa y componentes de los datos de las corridas de prueba
son esenciales para la etapa de calibracién, se deben evaluar los datos de prueba, utilizando el
balance de materia de productos (MBP), una parte especial del modelo FCC-SIM. MBP
determina que tan bien estan los balances de las corridas de prueba, y crea la entrada
apropiada para el paso de calibracién de FCC-SIM.

Después de que los datos de las corridas de prueba se determinan aceptables por la MBP, los
datos se utilizan en el modo de calibracién. En esta corrida, el modelo se ajusta al modelo
tedrico para los datos de la unidad, calculando una serie de pardmetros de forma automatica,
factores de calibracién, como las constantes cinéticas de rapidez para las reacciones clave.

Después de que el modelo es calibrado, se puede ejecutar en modo de prediccidn. Los factores
de calibracién, determinados por la ejecucién de calibracidn, se usan como entrada al modo de
prediccién. Para predecir corridas, introducir el flujo y calidad de la alimentacién asi como las
condiciones a las que opera la unidad para generar los rendimientos del convertidor. Se puede
determinar el efecto de las variables de proceso, por ejemplo:

1. Tipos de alimentacién (incluyendo la adicién de una o varias cargas nuevas).
2. Calidad de cargas.

3. Temperatura de salida del riser.

4. tasa de recirculacion de catalizador.

5. Actividad del catalizador.

6. Presidén de la unidad.

7. Puntos de corte de productos.

El uso de estos insumos y los objetivos de la gravedad, el modelo predice cdmo se comportard
la unidad. Los resultados incluyen:

1.  Rendimiento.
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2. Caracteristicas de producto.
3. Efectos de balance de calor.

Con la opcidn de hidrotratamiento de cargas cataliticas, puede ejecutar los casos para predecir
las configuraciones para la hidrotratadora de carga a FCC y de FCCU. Le permite evaluar los
efectos de la alimentacién y el funcionamiento del hidrotratamiento en la FCCU.

Usando un caso de predicciéon como punto de partida, el optimizador se puede utilizar para
determinar las condiciones que maximizan o minimizan una variable, la cual define como
funcién objetivo. El rendimiento del producto y la conversién son funciones objetivo que
cominmente se utilizan. Hasta 18 variables pueden ser manipulados para cumplir la funcién
objetivo. Manipulaciones tipicas, o variables independientes. Debido a que los equipos y las
operaciones tienen sus limitaciones, hasta 18 con un minimo de restricciones o limites maximos
pueden ser definidos.

El software PetroSIM considera los siguientes aspectos para simular adecuadamente el
proceso de FCC.

1. Balance de calor

v La unidad FCC debe estar en balance de calor. No puede ser operada por
tiempos largos “fuera de balance térmico”.

v" El balance de energia puede ser realizado considerando toda la unidad o solo
alrededor de la seccidn reactor-regenerador.

v’ Se necesitan 2 o tres balances de calor para determinar todos los parametros
de la unidad.

v El calor producido por la combustién del Coque es usado para satisfacer la
demanda de energia del proceso de desintegracion.

v El rendimiento de carbdn es independiente de las calidades de la carga y del de
catalizador. Este est4 dado por los requerimientos de calor del proceso.

v’ El catalizador absorbe el calor de combustién y lo transfiere al reactor.
v" Los mayores requerimientos de calor son:

* Para calentary vaporizar la carga (40 a 50%).

Calor a la reaccion (15 a 30%).

Calentamiento del aire (15 a 25%).

Calentamiento de vapor (2 a 8%).
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= Pérdidas de calor (2 a5%).

v’ La pérdida tipica de calor de la unidad se asume en un 2 a 3% del calor de
combustién del coque.

Tabla 4.1.1  Distribucién de las pérdidas de calor en la seccién reactor-regenerador

Por lo que el simulador PetroSIM considera el esquema siguiente para el balance energético de
la seccion reactor-regenerador:
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El balance de calor en el regenerador lo calcula de la siguiente manera:

v

v

v CCR= Calor transferido total / (Cp * (Treg - Trx))

Donde:

Usando el balance de N2, calcula el flujo de gas.

Calcula el flujo de cada componente (CO, CO2, 02, SOx) en efluente de gas

usando la composicidon de los gases de combustion.

Usando el balance de 02, calcula el H2 en el coque.

Calcula el peso total de coque quemado sumando el carbdn, hidrégeno y

azufre.

Estima el calor de combustién del coque por libra de coque usando la relacién
CO/CO2, el H2 en el coque y los SOx.

Calcula el calor total liberado.

Calcula el calor total transferido al reactor por diferencia restando el calor que

se necesita para:

Quemado de coque
Calentar el aire.
Pérdidas

Calentar productos

CCR = Relacién de circulacidon de catalizador

Cp = Capacidad calorifica del catalizador

Treg = Temperatura en el regenerador

Trx =Temperatura en el reactor

El balance de calor en el reactor

v" El calor transferido al reactor es independiente a la calidad de la carga y de la

selectividad del catalizador al coque:

Calores sensibles

Calores de vaporizacion
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= (alores de desintegracion
= Pérdidas
v" Relacién de circulacién de catalizador (CCR) transfiere el calor

v" La CCR disminuye cuando la temperatura del regenerador se incrementa debido
a constante cinética de carbonizacién o a la eficiencia del agotamiento.

En el regenerador (especificamente para la planta FCC-1 de Minatitldn) se utilizé el
modo de operaciéon de combustiéon completa para lo cual se tienen las siguientes
consideraciones:

= Conversién complete de CO a CO, con exceso de O, en los gases de combustion
= Altas temperaturas > 695 °C (1285 °F)

= BajaCCR<o0.1%w

2. Balance de Masa

Como sabemos el balance de masa en el proceso FCC es complejo debido a la gran cantidad de
componentes que intervienen en las reacciones por lo cual toman relevancia los analisis para
caracterizar correctamente la carga y de ese modo predecir con mayor exactitud los productos
de las reacciones de desintegracion.

Algunos anadlisis que determinan la calidad de la carga son:
Gravedad API

El ° API esta relacionado con el tipo de hidrocarburos presente en la carga y/o en la fraccion del
petrdleo. Es decir que a medida que °APl aumenta, se incrementa la presencia de hidrocarburos
parafinicos, de tal forma que, se definen como cargas de caracter parafinico aquellas que
presenten valores de °APIz 25.7, es decir gravedad < 0.9000. A medida que el APl 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.

Contenido de Nitrégeno

El nitrédgeno 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 cardcter acido de los sitios activos
de los catalizadores, es l6gico pensar que existe una gran cantidad del nitrégeno basico por el
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sitio activo (acido) y por lo tanto una tendencia a envenenar el sitio activo a medida que el
nitrégeno aumenta.

El nitrégeno es conocido como un veneno temporal de los catalizadores. Estos compuestos son
fuertemente absorbidos por el sitio acido, no permitiendo la adsorcién de moléculas de
hidrocarburos, es decir, disminuye el nimero 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 ACL aumenta y la selectividad a
coque aumenta.

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 °API 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.

Metales contaminantes

Los metales contaminantes mds 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
reaccién-regeneracion ha visto cada particula del catalizador

= De las condiciones de severidad del regenerador, es decir, la temperatura, el exceso de
oxigeno, la concentracidn de vapor de agua, el tiempo de residencia, el nivel de carbdn
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 actda 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 destruccidn de los sitios acidos por la accién del vanadio disminuye los
rendimientos de gasolinay LPG y aumenta los del ACL y fondos.
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En la siguiente tabla se muestra los diferentes tipos de técnicas que son usadas para la
destilacién, también se incluye el alcance de cada método en cuanto a la informacidén de grupos
de hidrocarburos.

En la siguiente gréafica se observa que los andlisis que se realizan de forma cotidiana en los
laboratorios de Pemex-Refinacién (D86, D1160, D2892) solo se pueden cuantificar grupos de 41
ndmeros de carbonos, sin embargo existe un modelo matematico de una simulacién de
destilados conocido como (Sim-Dis) que puede desglosar las estructuras y representar hasta
120 nimero de carbono como se ve en la siguiente grafica.
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El simulador utiliza un modelo de tipo agrupamiento por nimero de carbono (LUMP’s) para
poder hacer el balance de masa en el reactor.

*C,—n™ Numero de Carbono

Para obtener el tipo de distribucién por nimero de carbono requiere de la estimacion de
Parafinas-Naftenos-Aromaticos (PNA) de la carga de alimentacién para lo cual se utilizan
diversas técnicas de determinacidn tal y como se vié en el capitulo 2.2

Por lo tanto, para cada agrupamiento por tipo de carbono se utiliza una ecuacion cinética de 1°
orden como se muestra en la siguiente ecuacion:

Para el calculo de la rapidez de formacidn de N-nimero de carbono

r{ = kC1

Ecuaciones de Primer Orden

v
rgo = kCgy
Con lo cual es posible establecer el balance de materia haciendo las siguientes consideraciones:
= Lavelocidad del gas es la misma a lo largo del tubo.

= Elriser se considera como un reactor tubular de flujo pistén.
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Fig. 4.1.4 Raiser dividido en secciones para ser considerado como reactores diferenciales

Tomando solo una de las secciones es posible plantear la ecuacién de balance

Fig. 4.1.5 Una solo seccidn para ser analizada como reactor diferencial

FgdW; = Adz(1 —€) * p I * te Ec. 4.11

*
cat

(1-€)= El espacio vacio que no ocupa el catalizador.

pc= Densidad del catalizador.

tc= Tiempo de residencia que es la relacién de (volumen de catalizador/Flujo del catalizador).
At= Area transversal del tubo.

Fg= Flujo del gasdleo.
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ri= Rapidez de desintegracién de cada reactivo a producto. Y esta en funcién de la ecuacién de
Arrhenius.

ki = Aie(_%)

Ec.10

La ecuacidon que representa la variacion de la composicién de los nimeros de carbonos
con respecto a la altura en una seccién determinada es:

dw; _ Ar (1-¢) Scqr Ti

Ec.
dz Fg “

El balance en toda la unidad considera el siguiente esquema:

Sin embargo para que el balance se considere como aceptable es necesario que el error sea
menor al 2%.
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El archivo en Excel (FCC-SIM) con que cuenta el simulador PetroSIM, sirve como base para
generar una calibracién del simulador y desde el cual puede generarse ya sea una prediccion del
comportamiento de la planta o generar el archivo de simulacién en el ambiente tradicional para
generar ajustes de variables operacionales y manipular las caracteristicas de la planta.

La secuencia utilizada para la generacidn de la calibracién y datos para las predicciones se

muestra en el siguiente esquema:

Por lo que a continuacidn se desarrolla la secuencia que ejemplifica la generacién del modelo

FCC-SIM en Petro-SIM
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Creando un modelo FCC-SIM en Petro-SIM
1. Abra FCC-SIM y cargue el archivo

2. Vaya a la pagina “Calibration Results” y cerciérese de que el caso test fccsim.xls ha
sido ejecutado.

3. Vayaal menu de FCC-SIM y seleccione “Export Calibration to Petro-SIM”
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4. Sino tienes un caso en Petro-SIM guardado, esto te creard uno nuevo. Selecciona YES,
se creard un caso Petro-SIM en blanco.

5. Selecciona el menu “Export” nuevamente para exportar la forma:

Export Data to Petro-SI1k

Select Data =ource and destination
Mo FCC-S51k models in this Case Expaort Case Mumber:

;I ance
! =1 = :

Uze Awerage
[ Al Averages

——

I Selected Averages

Add Mo |
Select what data to expork
I Al data
I~ Calibration Factaors I Calibration Operating data I Design data

I+ Targets [ Feeddata

Cormments:

6. Dar Click en el botén Add New... para crear una nueva operacion.

7. Después de seleccionar el botdn “Add Operation”, verificar la tabla de todos los datos y
exportar a Petro-SIM.
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8.

Ir a la vista de Petro-SIM

"= PED - Case (Main)

H R HEL 2o A P2 B

@ =

| Default Colour Scheme

-

o

— =]+«

-

" PFD 1 |

9. Iralatabla “Operating Data”, hoja “Feeds”. La informacién de la Alimentacién que no
fue introducida en el “Oil manager” puede ser introducida en el “override column”.
Note que la unidad de severidad de hidroprocesamiento esta siempre en la gravedad
especifica.

= roc (Eli=1e3
Operating Data Feed Stream Hame | FCC Fesd
Ri 5} Drata Source Oweride From Feed
izer Diata
Ciegree of Sulphur Processing <empty> <emnpty>
Regen Data B =
rormine MNumber <emphys <emplu>
Slizamm Delis 51 <Ermptys < Emptyes
Flue Gas Data Rl Temperature [C] E7.00 57.00
Conditions Sulphur [wat %] <empty> <empty>
Feactor Data B aszic Mitrogen [wit 3] <emptys <emply>
Fressures Concarbon [wt %] <emplys < emnply>
Feed Data Mickel [pprovt] | <emphy> <emphy>
“anadium [ppmwst] % <empty> <emptu>
Iron [pErsat] <emphys <emplus
Copper [ppmwvt] <emply> < emply>
Sodium [pprsat] <emphy: <emplhys
Maphthenes [wt %] <empty> <emptu>
Arornatics [wt %] <emphys <emplus
P ono-fAromatics [wt %] <emply> < emply>
Di-Aromatics [wit %] <empty> <emnply>
Tri-sromatics [wat 7] <empty> <emptu>
T etra+ Arormatics [we =] <emptys < empls
wiscosity <emply> < emply>
“iscosity Temperature [C] <emptys <emnplys
Auniline Point [C] <empkys <emptus
Feed Type
Concarbon to Coke Factor [wit 2] <emply> < emply>
Hydroprocessing sewverity [Delta SG] <emptys <emnplys
Polar Aromatics [wat %] <empkys <emptus
CAR1-CAR A Distribution Factar <ernptys < ernptys
Aromatics Side Chain Factar <emply> < emply>
Use Distillation TEF "ol
Feed metals are calculated to close catalyst metals balance
Feed CA Characterization kMethod [ D=faur =1
Design _ Operating Data | Catalyst | Calibration Factors | _Misc Data | _“worksheet | Results | Calibration ]
Delete Mot Salved Bun | |

10. Guarde su caso, usando la caracteristica “File- Save_As”

11. Para ejecutar el modelo en Petro-SIM, seleccionar el botdn para activar solucionar. Si el
FCC.SIM corre satisfactoriamente, la barra de estado en la vista FCC se pondra en verde

L

DMC

y la tabla de resultados tendra valores.
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Adicionando la Fraccionadora Principal

1. Dar doble click en cada corriente y renombrar como se muestra abajo.

FCC
Effluent

2. Para crear un ensayo en este caso, ir a la hoja “Composition” del “FCC Effluent” y
seleccione el icono del disco. Seleccione OK en la forma tipica.

FCC Effluent = I=l15E<]
worksheet Fol=e Fractions -
= Hedrooen Oodzrad52 ——
Conditions MHitrogen o.oloogisea
= - [niu] O.0004451 1
ropertics Drvgen 0. 00000000
Composition kA sthame 004577855
E thulene 0.0z112240
K W alue E thare 0.0Z479196
: cCOoz 000285211
|, | User variables e ST —
Motes E O | >
Cost Parameters Total [F-O0DOODOOO
Eullk Froperties
| wisws Propertics... | B asis. .

R sfirsng s ey V'

worksheet ASttachments

B Eisis | D sfires From COther Stresm. | = =

DMC Pagina 90



3. Crear la alimentacidon de vapor a la columna seleccionando una corriente de la paleta.

CAPITULO 4) DESCRIPCION DEL SIMULADOR PETRO-SIM

Dar doble click en la corriente; llenar la informaciéon como se muestra.

55 steam - @E| 55 steam
wWorksheet Stream Marme s3 gheam Waorksheet Stream Mame sz skeam
Conditi “Yapour / Phaze Fraction <EMph: Conditi “apour / Phase Fraction < emphy
pncibion= Temperature [C] ] 190.0 T Temperature [F] 3740
Properties Pressure [kgfcm2_qg] 10.55 Properties Pressure [psig)] 1501
- kolar Flow [n_m3/day_5S17] <Emph: o Molar Flow [lbmolefhr] <emphy
C 1 G t
AR Mass Flaw [tonne/d] £.400 Sl Mass Flow [Ib/hi] 495.0
KV alue Std Ideal Lig Yol Flows [bbl/day] <emply> K W alue 5td Ideal Lig ol Flow [barrel?day] <emply>
User Wariables Molar Enthalpy [k Akgmale] Lemphy: User Variables Molar Enthalpy [Etudlbmole] <emplys
N tolar Entropy [k /kgmale-C] <emphy> N Molar Entropy [Btudlbmale-F] < emphys
dizs Heat Flow [kJ/h] <EMph: alizs Heat Flow [Btushr] < emphy
Coszt Parameters Lig %ol Flow &&5td Cond [m3/h] <Emph: Cost Parameters Lig %ol Flow =35td Cond [barrel/day] <emphy
- Fluid Package Basis-1 . Fluid Pack age Basis-1
Bulk. P b Bulk P i
SIS FBASSS Stream Type Unkniown AR AR Stream Type Inknown
Shart Mame Shart Mame
— —
Worksheet | Attachments Worksheet | Attachments
Unknown Compositions Unknown Compositians
............. Deleie | Define from Other Stream... 4+ = T helete | Define from Other Stream... 4= =)

4. Iralahoja “Composition”. Seleccionar el ensayo del menu que se despliega y revisar la
caja para inicializar las propiedades del ensayo.

& Load Refinery Assay @

Load Type:

f» Load from Qil M anager
_..

Azzay Mame: | FCC Efflusnt -]

Load from =kL File:
7 Read Existing Agzzap bMatriz Only
7 Fully Impart Azzay and Synthesize if Pozsible

" CADE Import

v initialize Azzay Properties Onlg

LCancel Select
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5. Seleccionar “Edit” para cambiar la composicién. Introducir una fraccién de 1 para el
agua. Dar Click en el botdn “Normalize”.

3 Input Composition for Stream: ss steam @

toleFraction - Composition B asis
-Pentans <emphy> o t* kdole Fractions
1-Fentens <emphy: .
2 -1-butene <emphys " Maszs Fractions
n-Fentane <emphy> " Lig*%olume Fractions
Ammonia <emphy>
H20 1 Ooononanan " Mole Flovws
HypodO* <ermphy: || " Mass Flows
EﬁEEESx i:mg:ﬁ; " Lig %aolume Flows
Hypor? 0= <emphy> .
Hypofo® <ermnphys Cormposition Contralz
HyppoS0* <ermnphys
Hypol00~ <emphys Eraze |
Hypoll10* <emphy> _
Hypol 20* <emphys Moarmalize
Hyppol 30~ <emply>
Hypol 40 <emphy>
Hypol 50 <ernphys - Cancel |
Tatal 1.Q0000000 oK I

6. Verificar que la corriente tiene una fraccién de vapor de 1.

7. Seleccionar un “Refluxed Absorber” de la paleta. Dar Doble-click en el icono en el PFD
para abrir la vista.

8. Adicionar las corrientes como se muestra.

3 Refluxed Absorber Column Input Expert E]

Condenzer Energy Stream | Qcond s Condermer
= Gas ~
) Tatal
Column Mame |Main Frac 0 &) Partial Owhd Outlets
— | () Full Riflx Gasoline -
1
Optional nlet Streams — —— 3 2 ‘' sber Dirave | ater Draw e
Stream Inlet Stage - -
T << Stream == # Stages Optional Side Draws [
nelis T — — kol Stream Tupe Ciraw Stage
1] << Sheam >
Bottom Stage Inlet
FCLC Effluent - r-1
n

Eottoms Liquid Outlet

Stage Mumbering Slurry il

(%3 Top Dawn () Bottom Up

Connections (page 1 of 4
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9. Dar Click en el botén “Next” para ir a la vista siguiente. Llenar las presiones como se
muestra.

3 Refluxed Absorber Column Input Expert @

Condenser Pressure
|30.DD psig

Condenser Pressure Drop
P.DDD psi

Eottom Stage Pressure
|4D.DD pEig

< Prew | Mext > I Prezzure Profile [page 2 of 4] LCancel

@ Refluxed Absorber Column Input Expert E|

Condenszer Pressure
|2.1 00 kgfemZ_g

Condenzer Prezzure Drop
|D.1 B00 kgdem2

Eottom Stage Pressure

IZ.BDU kascmzZ_aq

< Prev | Met > | Pressure Profile [page 2 of 4] Cancel

10. Dar Click en el botdén “Next”. Llenar la informacién opcional como se muestra.

& Refluxed Absorber Column Input Expert @

Optional Condenser

Temperature E stimate
|43.DD [

Optional Top Stage
Temperature Estimate

|93.DD C

- Optional Bottorm Stage
Temperature E stimate

p43.0 C

Optional E stimates [page 3 of 4] LCancel

< Prewv Mexst »
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8 Refluxed Absorber Column Input Expert @

Optional Condenser
Temperature E stimate

|11D.D F

Optional Top Stage
Temperature E stimate
|2DD.D =

Optional Bottom Stage
Temperature E stimate

FED.D F

< Prew |

Optional E stimates [page 3 of 4]

LCancel

1. Dar Click en el botén Next. Rellenar la informacién opcional como se muestra.

@ Refluxed Absorber Column Input Expert E]

Yapour Rate

Liguid R ate E.UDDe+DD4

Reflux Fatio

Flowy B asis

0. 5000

“Walume 2

132.5 m3/h
.D00e +004 b

< Prewv | Dane... |

Side Ops > |

Specifications [page 4 of 4]

Lancel

12. Dar Click en el botén “Done”. Ir a la tabla “SideOps”, y en la hoja “sidestripper”
seleccionar el botén “Add”. Rellenar la informacién y seleccionar el botén “Install”

cuando este completo.

L

Side Ops C

Side Stippers Mame [S51

Side Rectifiers
Heturn Stage

Pump Arounds
“Wap Bupaszes

| E__Main TS @COLT ~ |

Side Draws Dirows Stoge 1
| 8_Main TS @COLT = |
K =[300i
[}
Flow Basiz M
" Molar
 Mass

= olurme
¢ Std “alume

D elets |

|
=N=1E3

o
et Flowy Reboiler Dty

larrel day] [Btushr]
0.0o00 <emphys

LConfiguration
" Reboiled
* Steam Stripped

Steam Feed

=% steam -

Install |

Eroduct Stream Information

Draw Spec

Product Stream |

Lo

= |

Side Ops Input Expert.

20 barrel/day |

Design Parameters  Side Ops | Rating J wiorksheet J Performance J Flowshe{g}:'z%g g‘:r“r;l-"da“ LJ
Delste | Columm Epesiranment. .. | Run | Eeset | | Urncornverged |

Iv Update Outlets [ lgnored

DMC
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CAPITULO 4) DESCRIPCION DEL SIMULADOR PETRO-SIM

Ir a la hoja “Pumparounds” y seleccione el botén “Add”. Adicionar dos Reflujos con la

informacién que se muestra abajo.

@ Pump Around - PA-1 @COL1

2nd Spec Type | Duty -

[)/5|X] ® Pump Around - PA-1 @COL1
2nd Spec Type | Duty -

| E_Main TS @COLT |

1zt Active 2nd Active Spec 3rd Spec Tzt Active 2nd Active Spec 3rd Spec
Pa_1_Rate[Pa) FPa_1_Dut(Pa) P4 1 DPa Pa_1_Rate[Pa) Pa_1_Diuty(Pa) Pa_1_DtPa)
5.624 m3/h -1.055e+005 kJ/h 1000 barrel/day | | -1.000e+008 Btushr <emptys>
Beturn Stage Beturn Stage

E__Main TS @CDL‘I

r Caleulated Infarmation r Calculated Infarmation
Diraw Temp. | <emplys Dirawve Temp. | <emplys
Draw Stage gT T I <emply> Draw Stage |E:I|T T i <emply>
5 - eturn Temp. LEMp: l—_l efurn Temp. <emphys
| 8_Main T5 @LOLT J Flows R ate | <emphys §_Man TS @COLT > Flows Rate | <emphys
Doty | -1.055e+00 kJ Dty | -1.000e+006 Bt

|Pa-1

3 Pump Around - Quench @COL1

_ v |

E“Elgl & Pump Around - Quench @COL1

PA1

2nd Spec Type | Duty - 2nd Spec Type | Duty -
1=t Active 2nd Active Spec 3rd Spec 1=t Active 2nd Active Spec 2rd Spec
Quench_Rate[Fa) Quench Duty[Pa) Quench_DtPa) Ouench_Fate(Pa) Quench Duty(Pa Quench_DHPa)
EE2.4 m3/h -1.055e+005 kJ/h <emphys 1.000e+005 barreld | | -1.000e+005] m < emptys
Eeturn Stage Eeturn Stage
I 15 Main TS @COL
— Calculated Information ,— Calculated |nfarmation
Draw Temp. | <emphys Draw Termp. || <emphys
Déa"""' Stage dT | <Eemph Draw Stage dT | <emphys
S - Feturn Temp. < emphys I—Ll Feturn Temp. <ermnphy
| T‘S_Maln IE @CDLJ Flowe R ate | < emphs 15 L= T's STl Flow R ate | <emptys
Dty | -1.055e+006 kJ Dty | -1.000e+005 Bt

T

|E!uenc:h

IeEE|

|Quenc:h

14. Ir a la tabla “Design”, en la hoja “Monitor”

. Dar Click en el botén “Add Spec” para

adicionar una especificacién de temperatura “temperature spec’”:

@ Add Specs - FCC Mai... [X]

Column Specification Types

| Column Tee S

Column Tranzport Properties Spe
Column User Froperty Spec
Colummn “ apour Flows
Column Y apour Fraction Spec
Column % apour Prezzure Spec

Colurmn Feed R atio

Column Gap Cut Paoint

Column Ligquid Flowas

Column Physical Properties S pec
Colummn Purmp Around

Column R eboil K atio Spec
Column Recovery

Column Reflu: Feed Ratio Spec
Column R eflux Fraction Spec
Colurmmn R eflux B atio

Colummn Stream Properties Spec
Colurmn TEF CutPoint On Feed £
lit Spec
emperature

olumm

Add Spec(s]...

DMC
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15. Cambiar la especificacién del nombre y rellene la informacion.

16. En la hoja ‘“Monitor”, desmarque la “Reflux ratio” y marque la ‘“Condenser

temperature” en la columna activa.

17. Corra la columna seleccionando el botén “Run”. Si es exitoso, el estado de la linea

cambiara a decir “Converged”.

Wiew... | Add Spec... | Group Active | Update [nactive | Degrees of Freedam 0

= Design| Parameters J Side Ops JHating J ‘wiork sheet J Perfarmance J Flovezheet J Reactions JDistop J

Delete | Calumn E nviranment. .. | Run | Reset | _ [v Update Outlets [ lgnared

18. Guarde su caso.

19. Seleccione el botén “Add Spec” y escoja “Column Stream Property Specs”. La siguiente

informacién para la Nafta.

DMC
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20. Introducir la siguiente informacién para el LCO (Aceite ciclico ligero).

& Stream Properties Spec: T... EJ|E|E| EKStream Properties Spec: T... Q|E|E|

MName TEF 90z LCO M ame TEF 902 LCO

Skream LCO 0L Stream LCO =C0L

Stream Properties Driztillation TEF ol S0 Stream Properties Driztillation TEP Wal 90

Spec Value [l 2490 | Spec Value EEO.0 |
Target Type f* Stream " Stage Target Type f* Stream " Stage

Parameters Parameters

kethod Fetro-51k B oiling P kethod Fetro-51k Eoiling P

Wolume Concentration] | 90.00 “olume Concentration] | 90.00
| |
| |
! !

—— ——

FParameters | Surnmary J Spec Type J Parameters | Summarny J Spec Type J

[gelete | Delete

21. Activar esas especificaciones, desactivar las especificaciones de flujo y correr la
columna.
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4.2. ASPECTOS GENERALES DE LA SIMULACION

Al realizar la simulacién de la planta catalitica FCC-1 de Minatitldan se efectuaron las
consideraciones siguientes al crear el esquema completo de la planta.

1. Se considerd la calibracién actual del simulador Petro-SIM efectuado por KBC para
generar el archivo base con los datos de disefio.

2. Se corre la simulacién para 30000 B/D.

3. Se especificd la presién de la corriente de descarga de la bomba BA-1619 (8.437 kg/cm2
g)-

4. En el intercambiador FE-2 se especifica las caidas de presidn de lado carcasa y lado
tubos (28.68 KPa) y se fija la temperatura de salida de la corriente de carga (107.2 °C).

5. En el intercambiador FE-103A se fijan las caidas de presién de lado carcasa y lado tubos
(137.3 KPa).

6. En el intercambiador FE-103B/C se fijan las caidas de presiéon de lado carcasa y lado
tubos (137.9 KPa) y se fija la temperatura de salida de la corriente de carga (210 °C).

7. La actividad del catalizador fresco considerado por el archivo de KBC es de 89.5% y la
del catalizador de equilibrio es de 74% lo cual corresponde a los datos que le fueron
proporcionados por KBC en el caso base. Sin embargo, fue necesario alimentar las
caracteristicas del catalizador BASF de Salhmon que es el que actualmente utilizado en
la planta asi como la actividad de catalizador de equilibrio reportado para la fecha de
andlisis.

8. El efluente del reactor se envia la fraccionadora y ésta se resuelve utilizando el método
riguroso plato por plato ya que el modelo utilizado por KBC contempla uno
semiriguroso tipo Distop el cual es bueno para dar solucién a fraccionadoras de
refinerias segun lo marca el manual del simulador pero utilizando un balance térmico en
la torre lo cual no proporciona informacién importante de los reflujos circulantes.

9. Sefijalatemperaturay presion del acumulador del domo de la fraccionadora.

10. La eficiencia de agotamiento se estima en 50% para las secciones de ACL y slurry debido
a que el agotador de ACL no estd empacado y la seccidn de slurry pudiera verse
afectada por la eficiencia del lavado.

1. Se verificé el andlisis de gasdleos de carga a la FCC que se realizan en el laboratorio
experimental de la refineria y se confirma que aplican el método ASTM-D1160-2006 a
presion reducida, sin embargo el mismo laboratorio hace el cdlculo de correccidn de las
temperaturas obtenidas de la prueba y las convierte a temperaturas equivalentes a D-
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12.

1160 a 760 mmHg antes de registrarlas por lo que los datos proporcionados en el
SICOLAB ya estan en unidades aplicables directamente en el simulador FCC-SIM. Para
realizar la correccién se utiliza una aplicacion en donde se especifica la temperatura
observada en la prueba y la presién de vacio a la que se realizé la prueba y con esto
calcula la temperatura atmosférica equivalente a 760 mmHg.

Se confirmd que los analisis de destilacion de gasolina y ACL son reportados como D-86
y los de Aceite decantado como D-1160.

Sin embargo fue necesario realizar los siguientes cambios para poder tener una calibracién que

represente las condiciones actuales de la planta:

Alimentar las nuevas condiciones de carga ya que el archivo base de KBC considera una
calibracién para una mezcla de gasdleos primarios, gaséleos de vacio y gasdleos de
coquer el cual no se tiene actualmente. Por lo que recalibrara para una carga de mezcla
de gasdleos primarios y gasdleos de vacio.

Alimentar nuevas caracteristicas del catalizador ya que los datos de catalizador en el
archivo base de KBC son con catalizador de Grace y actualmente es Salhmon lo cual
modifica la actividad del catalizador fresco y del catalizador de equilibrio.

Alimentar nuevas condiciones de operacidn ya que el archivo base de KBC considera
condiciones extremas de operacidon fuera del rango de operacién de los ultimos afios
de corrida de la planta.

DMC
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

5.1. ESQUEMA DE DISENO

La capacidad original de proceso es de 24,000 bpd de carga fresca mas una recirculacién de
12,000 bpd de aceite ciclico pesado y aceite clarificado. A partir de 1988 la planta empezé a
operar Unicamente con carga fresca (28,000 bpd) y actualmente la planta se encuentra
operando con 30,000 bpd de carga fresca y cero de recirculacién debido al cambio de
composicién de los catalizadores para plantas cataliticas, que son mas selectivos, estables y
con los cuales se obtiene mayores producciones de gasolina y olefinas y se reduce la
produccién de gas seco, aceite ciclico ligero y aceite decantado aunado a la modificacién de la
seccidn de reaccidn efectuada en la primera etapa de modernizacidn.

Derivado de que la planta Catalitica FCC ya no conserva su disefio original de 1963. Fue
necesario hacer las siguientes consideraciones:

1. Se considerd la calibracidn actual del simulador Petro-SIM efectuado por KBC para
generar el archivo base con los datos de disefio sin embargo se detectaron algunas
condiciones que no representan la situacién actual de la planta por lo que la calibracién
de la simulacién de KBC solo sirvid como ejercicio para conocer el simulador y para
determinar el enfoque necesario para el esquema a proponer.

2. Se corre la simulacién para 30000 B/D de carga de gasdleos.

3. El efluente del reactor se envia la fraccionadora y ésta se resuelve utilizando el método
riguroso plato por plato ya que el modelo utilizado por KBC fue uno semiriguroso tipo
Distop que no permite conocer caracteristicas de las corrientes de los reflujos.

4. Se anexaron corrientes de recirculacion de ACL, ACP y aceite decantado y todos los
intercambiadores.

5. Se anexaron las torres GV-2,GV-3, GV-4, GV-5, GV-8, asi como todos los equipos
periféricos de intercambio de calor, equipos dindmicos y se integran todas las
corrientes del proceso de acuerdo al esquema de operacidn actual.

6. Se definieron las cargas térmicas de cada equipo de intercambio de acuerdo al disefio y
a las condiciones de operacion.

7. Se definieron las presiones de cada equipo dindmico.

8. Se utilizd el mdédulo del FCC-SIM denominada “MBP Input” para cargar la informacion
del balance de materia de cargas y producciones asi como los resultados de laboratorio
que definen las caracteristicas de los mismos. En este mdédulo se determind que de los
meses de enero y febrero solo se analizarian 7 fechas que contaban con toda la
informacidn que se requiere alimentar al simulador.
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CARGAS Y PRODUCCIONES TOMADAS DE LOS DATOS DE BALANCE REPORTES MENSUALES

Carga
Liqfida: 04/01/2010 11/01/2010 18/01/2010 25/01/2010 02/02/2010 08/02/2010 15/02/2010
Promedio  bpd 30000 30000 29800 29500 30000 29800 30000
KL/h  198.2982  198.2982 196.9762  194.9933 198.2982  196.9762 198.2982
Peso
especifico: 0.9047 0.9106 0.9102 0.9056 0.9093 0.9076 0.9145
Gravedad: °API 24.90544  23.89205 23.96034 24.75 24.11421 24.40569  23.22936
Azufre %wt 2.2 2.25 2.18 2.18 2.3 2.15 2.52
Nitrégeno  %wt
Productos liquidos:
Propano-
Propileno:
Promedio bpd 2814 2802 2950 3001 2200 2500 2945
km3/h 118.60037 18.52105 19.49933 19.83643  14.54187 16.52485 19.46628
Peso esp.
Gravedad °API
Azufre: awt
-Propane  %vol 25.4 21.5 23.7 23 23.7 23.9 21.9
-Propylene %vol 734 77-4 73.5 75.7 73.5 74.8 775
-Normal Butane %vol 0.1 0.1
-Iso Butane %vol 1 0.9 2.1 1.1 2.1 1 0.5
-All Butenes %vol
1-Butene %vol 0.2 0.2 0.5 0.2 0.5 0.3 0.1
C-2-Butene %vol
T-2-Butene %vol 0.1 0.1
Isobutene %vol
1,3-Butadiene %vol
-Pentane+ %vol
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Butano-
Butileno

Nafta Ligera:

Promedio

Peso esp.
gravedad
Azufre:
Nitrogeno
Etano
Etileno
Propano
Propileno

Butano
Normal

Isobutano

Todos
Butano

1-buteno
c2-buteno
t-2buteno

Isobuteno

1;3'
butadieno

Pentano

Promedio

Gravedad
Esp.

Gravedad
Azufre:

Pentano:

bpd

km3/h

API

%vol

%vol

%vol

%vol

%vol
%vol
%vol
%vol

%vol

%vol

km3/h

°API
Bwt

%vol

3807

25.16404

0.4

0.2

8.7

373

12.9

1.4

1.5

17.6

17987

118.893

0.7448

58.48389

0.2239

3800

25.11778

77

7.6

6.6

359

6.6

99

20.2

5.5

17640

116.5994

0.7468

57-97509

0.1841

3980

26.30756

6.2

8.3

6.9

28.9

8.5

21

8.2

17750

117.3264

0.7462

58.12745

0.2238

3970

26.24147

10.9

6.5

31.4

6.7

20

6.5

17181

113.5654

0.7457

58.25459

0.2886

3500

23.13479

0.4

0.2

8.7

373

12.9

1.4

1.5

17.6

16990

112.3029

0.7356

60.85998

0.1929

3748

24.77406

0.5

0.4

38.2

10.6

24.3

17534

115.8987

0.7426

59.04673

0.2467

3975

26.27451

1.2

0.8

77

33.8

9.7
13.6

26.2

17544

115.9648

0.7442
58.63706

0.2424
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

Aceite Ciclico Ligero 440 4140 4230 4650 5303 4360 4493
Promedio 29.08374 27.36516 27.96005 30.73622  35.05252  28.81934 29.69846
Peso esp. 0.9393 0.9337 0.9471 0.9668 0.9438 0.9545 0.9249
Gravedad °API 19.1441 20.04761 17.90344  14.85912 18.42583 16.74515 21.48951
Azufre: 2.5 2.42 2.73 3.02 3.07 3.18 1.43

Slurry 4240 2956 2217 1973 3205 2834 2356
Promedio km3/h 28.35665 19.53899 14.65424  13.04141 21.18486  18.73257 15.57302
Peso esp. 1.0285 1.0305 1.095 1.0272 1.0311 1.0226 1.0265
Gravedad °API 6.078999 5.811984 -2.27626 6.253115 5.732082  6.872775 6.347053
Azufre: %wt 3.65 3.96 2.06 3.78 4.46 3.84 3.76
Pentano %vol

Producto Gas

gas seco Promedio m3/h 10976.44 9828.318 10098.81  9599.9 10345.27 9852.358  9696.067

km3/h 387.578  347.0379  356.5891 338.9725 365.2915  347.8868  342.3681
mscfh 1 10.97644  9.828318 10.09881  9.5999 10.34527 9.852358  9.696067

H2 %mol 8 8 8 9 17 9 8
H2S %mol 8.4 1.8 12.9 1.6 10.3 9.7 10.4
co % mol
CO2 %mol 1.9 2.1 2.4 2.5 2.1 2.3 2.5
Argoén % mol
Nitrogeno % mol
Metano %Zmol 26.9 28.1 30.8 31.8 27.4 29.2 29.2
Etano %mol 13 14 15 15.5 12.4 14.2 15.4
Etileno %mol  12.6 13.4 13.9 14 12.1 14 13.6
Propano %mol  14.1 2.7 2.1 2.1 2.5 2.7 2.4
Propileno % mol 119 15.1 12.2 1.4 14.5 15.3 14
Butano %mol 3.2 4.8 2.7 2.1 1.7 3.6 4.5
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

Regenerador:
Temp.
Ambiente
aire °C 32 32 32 32 32 32 32
Humedad
relativa % 80 80 80 80 80 80 80
Flujo de
aire m3/h  92133.83 91481.58 91647.83  92447.96 93656.67 95051.38 94612.08
km3/h 92.13383 91.48158 91.64783  92.44796 93.65667  95.05138 94.61208
Flujo de
aire ft3/h
Gas comb. cO2 %vol 312 13.3 11.1 62.3 12 1.2 12
co %vol 4.5 6.3 8.9 7 5.9 10.4 4.8
02 %Zvol 1.3 1.7 1.1 29.5 1.5 1.2 1.5
SOX
AZUFRE
FONDO %wt 3.65 3.96 2.06 3.78 4.46 3.84 3.76
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

Datos que son cargados en el mddulo “MBP Input”

B C D | o K L [l N 0 P Q R s T u v w X
import | =
2] o Cothposition Units | Clear | Case Mumber > [ 5 3 1 5 § 7 8 9 10 1 12 13 14
sw_ho:g-eu\ts B Copy | Total>[ 1
Case Title >
6 [Options | —o
7 -Feed Basis Stream \ N
8 -C4 Olefins Component Del - 1 1 1 1 1 1 1
9 -C5 Component Details R
10
11 Liquid Feeds
12 [Fresh Feed 1 | =
13 -Rate KLihr N\ 198.3 198.3 198.3 197.0 195.0 198.3 197.0
14 -Gravity - N 0.9110] 0.9047| 0.9108 0.9102| 0.9158( 0.9093] 0.9078
15 -Sulfur wit % \ 2.34 220 225 218 218 2.30 215
16 -Nitrogen wi% \ 0.078
17 -Ethane vol % \
18 -Ethylene vol % \
19 -Propane vol % ]
20 -Propylene vol % ]/
21 -Normal Butane vol % /
22 -Iso Butane vol % /
23 -All Butenes' vol % pd
24 1-Butene vol%
25 C-2-Butene EYd
26 T-2-Butene vo i
27 Isabutene ol %
28 1,2-Butadiene vol %
29 -Pentane+ * vol % 100.00]  100.00] 100.00 100.00{ 100.00[ 100.00[ 100.00
36 |Fresh Feed 2 -
60 |Fresh Feed 3
84 Fresh Feed 4
108 Fresh Feed 5
132|Fresh Feed 6
156 FreshFeed 7/~
180 [Fresh Feed 3/
204 [Fresh Feed 9
228 [Fresh Ffed 10
252
253|Gas feeds v
[ Desﬁn Calibration Input Calibration Result Predict Input Predict Result " Opt Input -~ Opt Result .~ Comparisan -~ Summary Cha\ts MBP Input /ﬂBP Resut ,~ HTR Desion [ [lLu | »
Se selecciona el Médulo MBP Input y se
introducen los datos para cada fecha
7 . . .z . . . .z . .
Se corre el médulo para determinar la calibracidn que define la distribucién de los rendimientos
de cada producto.
A C D E E. G H | J K L
1 MBP Results | \ | | \ \ \ \ |
2 Copy
3 Case Number Prime 1 2 3 4 5 6 7
4
5 Case Title Case 1 Case 2 Case 3 Case 4 Case 5 Case 6 Case 7
6
7
8
9
10 RunTime
11 [16/03/2010 14:23 ]
12 Y
13 |Closure [wt % | 100.91]  101.05] 98.93] o98.88] | 128.15] | 9937 100.12]
14
15 Summal
-l Liquid Feeds -—
67 [EENZ-T-TE — \
EEY Liquid Products — )]
['l] Gas Products — d
153
154 Net Product Yields
155 = ——
156 Hydrogen wt % 005 —070]| 0.04 0.04 0.04 0.09 0.04
157 Methane wt % — 1.17 1.18 1.10 1.24 1.23 1.13 1.15
158 | Ethane W% 1.01 1.07 1.02 1.13 1.12 0.96 1.05
159 EthleM A 0.9 0.97 0.91 0.98 0.94 0.87 0.97
. Design on_Input Calibration Resuft Predict_Input Predict Resuft Opt Input Opt Result Comparison Summary. Charts MBP_Input MBP Result HTR Design 0 m »

El caso 5 se descarta por no cumplir con el error maximo fijado por el simulador como limite

aceptable de + 27%.
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

La distribucién de rendimientos calculada por el simulador se presenta en la siguiente tabla:

Rendimiento de Productos

Porcentaje en peso

-Hidrégeno % peso 0.04
-Metano % peso 1.10
-Etano % peso 1.00
-Etileno % peso 0.90
-Propano % peso 2.34
-Propileno % peso 5.26
-N-Butano % peso 1.03
-Isobutano % peso 2.63
-todos los Butenos % peso 4.64
-Nafta total % peso 47.83
-Aceite ligero % peso 0.00
-Aceite ciclico ligero % peso 18.55
-Aceite ciclico pesado % peso 0.00
-Aceite clarificado % peso 15.37

Una vez que se tiene los factores de calibracidn de la distribucién de los rendimientos de

productos calculados por el mddulo de balance, se utiliza esa calibracion en el mddulo

“Calibration Input” para poder hacer la calibracion de los pardmetros cinéticos y que esta

considere los aspectos de distribucién de productos.
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

5.2 ESQUEMA ACTUAL DE OPERACION

En este trabajo de tesis se considerd los datos de balance de cargas y productos asi como toda
la informacién del proceso del dia 04 de enero del 2010 una vez que se determiné que al
calibrar el simulador con los datos de esta fecha se reproducen de mejor manera los las
condiciones de operacion de la planta ademas de que las condiciones operativas y de carga
permanecieron casi constantes en el periodo del o1al 30 de enero del 2010.

FECHA: 04-ENERO-2010

PRODUCTO UNIDAD BALANCE DE PLANTA BALANCE SIMULADO
FLUJO Rend. Masico | FLUJO Rend. Masico
GASOLEOS DE VACIO bpd 30000.0 29999.9
GAS SECO bpd 3237.0 10.79% 3048.2 10.16%
PROPANO PROPILENO bpd 2614.0 8.71% 2810.1 9.37%
BUTANO BUTILENO bpd 3000.0 10.00% 2878.0 9.59%
GASOLINA bpd 17470.0 58.23% 17341.8 57.81%
ACEITE CICLICO LIGERO  bpd 4502.0 15.01% 4217.5 14.06%
ACEITE DECANTADO bpd 4573.0 15.24% 4129.8 13.77%
COKE W 2.8% 4.88%
35381.9 117.99% 34425.2 | 114.75%

Se revisé el balance de la planta observando que el carbdn reportado por balance de planta
para la fecha analizada esta relativamente bajo respecto a lo calculado por balance térmico
(418 %), No se cuenta con una medicién de las corrientes de Butano-Butileno y Propano-
Propileno y la medicién de LPG tampoco estd habilitada por lo que no hay confiabilidad en los
datos reportados para cerrar el balance masico a 100%.

Una vez realizado el trabajo de calibracidn, la informacién generada en FCC-SIM se exportd
hacia el simulador Petro-Sim para tener el convertidor en un ambiente tal que pueda ser
integrado a la simulacién completa de la planta incluyendo las separaciones fisicas de los
productos y los intercambios de calor con lo que se logrd reproducir correctamente las
caracteristicas de los productos de la planta asi como los rendimientos de productos
especificados cumpliendo las condiciones de operacién de la planta.
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

La base de datos de las caracteristicas de la carga y productos que fueron utilizadas para
generar la simulacidn es la siguiente:

Datos de carga de Gaséleos

-Flujo BPD 30000.0
-Gravedad Especifica - 0.9047
-Azufre % peso |2.2000
-Nitrégeno Basico % peso |0.1416
-Carbén Conradson % peso |0.37
Punto de Anilina °C 77.00
-Destilacion (D1160 atm) - 1

TIE °C 239.0
T5% °C 284.0
T10% °C 317.0
T30% °C 377.0
T50% °C 424.0
T70% °C 455.0
T 90% °C 495.0
T 95% °C 507.0
TFE °C 525.0
Metales

- Niquel ppm 0.1

- Vanadio ppm 0.6

- Fierro ppm 0.9
-Cobre ppm 0.0
-Sodio ppm 0.8
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

Gasolina Ligera

-Gravedad Especifica - 0.7448
-Destilacion (D86) - )
T10% °C 54.0
T50% °C 112.0
T 90% °C 198.0
TFE °C 224.0
RON - 91.4
MON - 81.0
PVR kPa 58.5
-Azufre % peso |0.2239
Numero de Bromo - 81.7
Olefinas Frvol |63.50
Naftenos Frvol |5.10
Aromaticos Frvol |11.75

Nafta Pesada

-Gravedad Especifica - 0.9
-Destilacion (D86) - )
T10% °C 134.1
T50% °C 180.0
T 90% °C 214.6
TFE °C 239.0
RON - 90.4
MON - 80.0
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

PVR kPa

-Azufre % peso | 0.1030
Numero de Bromo -

Olefinas Frvol |32.01
Naftenos Frvol |4.95
Aromaticos Frvol |55.66
Aceite Ciclico Ligero (ACL)

-Gravedad Especifica 0.9393
-Destilacion (D86) 0
T10% °C 260.0
T50% °C 280.0
T 90% °C 316.0
TFE °C 356.0
Azufre % peso | 0.4
Nitrégeno basico % peso | 0.0
Carbén Conradson % peso | 0.01
-Punto de nublamiento °C -19.6
-Pour Point °C -37.7
-Viscosidad cSt 1.82
-Temperatura de Viscosidad °C 1.1
-Punto de Flash °C 76.8
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

Aceite Decantado

-Gravedad Especifica - 1.0285
-Destilacion (D1160) - 1
T10% °C 360.6
T 50% °C 459.8
T 90% °C 638.7
Azufre %Zpeso |1.49

Nitrégeno basico

% peso 0.094

Carbdn Conradson

% peso 0.0

-Viscosidad

cSt 705.0

-Temperatura de Viscosidad

°C 21.0

Y al simular las condiciones de operacién tomadas en el dia de andlisis nos reflejan las

caracteristicas de las corrientes muy cercanas o parecidas a los datos resultados por el

laboratorio.
Destilacion Gasolina
250
/

200 //
__ 150
oL) /
= Sicolab

50

100
/ PetroSIM

0% 20%

40% 60% 80% 100%

% de Destilado
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

Destilacion del ACL

400

350

300 //
250 7,——-—
200 /

150

T°C

Sicolab

===PETROSIM

100

50

0 20 40 60 80 100 120

% de Destilado

Comparativo de la composicion del Propano-Propileno

0.9

0.8

0.7

0.6

0.5

0.4

Titulo del eje

0.3

0.2

0.1

— |
H2S Propene Propane i-Butane i-Butene

m SICOLAB 77.40% 21.01% 1.60%
M PetroSIM 77.42% 20.85% 1.73%
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

Comparativo de la composicion del Butano-Butileno
1
0.9
0.8
0.7
c 06
°
S 05
©
S
= 04
0.3
0.2
0.1
. m ke . m
13-
. . 1- . n- tr2- cis2- i- 1-
Propene | Propane | i-Butane | i-Butene Butene Bu:]a:edle Butane | Butene | Butene | Pentane | Pentene
B SICOLAB 0 0.00% | 34.10% | 11.98% | 20.49% | 6.17% | 7.02% | 9.45% | 4.67% | 0.00% | 6.12%
W PETROSIM | 26.09% | 7.06% | 29.17% | 1.50% | 17.91% | 0.00% 8.71% 5.13% 0.35% 2.66% 0.68%

Comparativo de la composicion del Gas Combustible
100.00%

90.00%

80.00%
70.00%

60.00%

50.00%

%

40.00%

30.00%

20.00%

10.00%
0.00% L I B - mm

Hydrogen | Nitrogen co Oxygen | Methane | Ethylene Ethane Cco2 H2S Propene | Propane | i-Butane

mSICOLAB 8.00% 0.00% 0.00% 0.00% 29.80% 14.20% 15.10% 2.40% 9.60% 16.00% 2.80% 2.10%

WPETROSIM | 5.14% 8.70% 0.39% 0.00% 31.91% 16.70% 16.99% 2.46% 9.42% 7.07% 1.21% 0.00%
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

El esquema de simulacién de la seccién de precalentamiento de carga, la seccidn reactor-regenerador y la fraccionadora principal.
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

La seccidn de compresidn de gas y separacion con los absorbedores primario y secundario asi como el agotador y la debutanizadora.
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC.-1 DE MINATITLAN

Seccidn de la planta de recuperacién de Gas
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC-1 DE MINATITLAN

5.3 ESQUEMA A DIVERSAS CONDICIONES DE OPERACION

Sin embargo para ver los efectos de las variables operacionales en el comportamiento de

rendimiento de productos se utilizard la informacién de salida de raiser el cual puede ser

evaluado mds facilmente usando el mddulo “Predict” del FCC-SIM y los datos se confirman sin

problemas en el PetroSIM.

A B c D | ) R S T u A N X Y z AA AB AC AD AE AF AG -
1 Predict Input import || _setwp | (<] k. =
2 Base Fadors Clear = 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 2 2 5
il RunCase > | y
4 spotLoadResus [ Copy. Total > 1
5 Case Title »
6 |Feedstock
7 [Fresh Feed 1 ] —[=
i} -Rate. kLIhr 19829823 198.3] 198.3] 198.3| 198.3| 198.3) 198.3] 198.3] 198.3| 198.3| 198.3) 198.3] 198.3] 198.3) 198.3| 198.3) 198.3 |
9 -Graviy - 0.9200 09200 0.8047] 09047] 0.9047] 09047[ 0.9047] 08047 0.9047| 08047 09047 08047 08047 09047 08047 09047 09047
10 -Sulfur it % 0.494 22000 2200 2200] 2200] 2200] 2200] =2200] 2200] =2200] 2200 2200] 2200[ 2200 2200[ 2200[ 2200
1 ~Very Difficult Sulfur (HTR Only) [wit % =
12 -Basic Hitrogen [wit % 00344 [ 01418] 0.1416] 0.1418] 0.1418] 0.1416] 0.1218] 0.1416] 0.1216] 0.1418] 01416] 0.1418] 0.1416] 0.1416] 0.1416] 0.1416] 01416
13 -Conradsen Carben [wit % 0.37 0.37] 0.37] 0.37] 0.37] 037 0.37] 0.37] 0.37] 0.37] 037 0.37] 0.37] 0.37] 0.37] 037 0.37]
14 -Aniine Point °C — 770 77.0 770 770 770 770 77.0 770 770 770 770 77.0 770 770 770 770
15 -Refractive Index - —
16 ~Refractive Index Temperature. °C =
17 -Bromine Number - =
18 -Degree of Processing % =
19 -Naphthenic Carbon Fraction [wi frac total C|  —
20 -Aromatic (Ca) Carbon Fraction [ wi frac total C -
2 - Mone- wi frac Ca —
s -Di- wit frac Ca —
23 - wt frac Ca =
24 - Tetra- it frac Ca =
25 - Polars wt frac Ca =
26 -Distilation Type (0,1,2,34)" - 2 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1
27 TP °C 2320 245.0 239.0 2450 235.0 239.0 239.0 235.0 239.0 239.0 239.0 239.0 235.0 239.0 239.0
28 T5% °C 285.0 298.0 2840 2080 2840 2840 2840 2840 2840 2840 2840 2840 2840 2840 2840
29 T10% “C 7.0 329.0 H70 329.0 HT0 317.0 170 HT0 317.0 170 HT0 7.0 HT0 317.0 7.0
30 T30% °C 377.0 3850] 377.0[ 3850] 317.0[ 3770|370 ar7o]  3770[  377e|  3r70[  a7vo|  3mre[ 370|370
31 T50% °C 4180 4200] 4240[ 4200] 42a0[ a210] 4240 4240] 4280 4240]  4220[ 4240
32 T70% °C 4520 4500] 4550( 4500[ 4550[ 4s50] 4550 4550] 4550 55 4550] 4550] 4s50] |
33 T90% °C —eto—]_ 289.0[ 4950] <89.0] 49s0[ e950] oS0 4950] 4950 3 4950] 4050[ 4950
4 T95% °C 503.0 D030 507.0 503.0 507.0 507.0 507.0 507.0 507.0 507.0 0 507.0 507.0 507.0
23 TEP °C, 519.0 532.0 5250 532.0 5250 525.0 525.0 5250 525.0 525.0 5250 525.0 5250 525.0 525.0
=
= Siatat /. ¥l ol ol ¥l ol ol ol ol il ol eIl ol ol F¥Il X} -
| Design Calibration Input Predict Rgsult _~ Opt Input .~ Opt Result -~ Comparison -~ Summary . Charts -~ MBP Input - MBP Resutt HTR Design {1 [N 2

En este mddulo se puede utilizar los datos de la calibracién efectuada y hacer corridas del

simulador variando las condiciones de operacidon para ver los efectos que tiene cada variable

sobre los rendimientos.

Por ejemplo: manteniendo las mismas condiciones y calibraciones pero solo cambiando la

temperatura de salida del raiser tendriamos el siguiente comportamiento:

Comportamiento del Rendimiento de gasolina VS Temperatura del
Raiser

58.40

58.20

\

58.00

57.80

57.60

57.40
57.20

% Rendimiento

57.00
56.80

56.60

56.40

495.0 500.0 5050 510.0 5150 520.0 525.0 530.0 535.0

Temperatura del Raiser (C)

540.0

545.0
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC-1 DE MINATITLAN

Comportamiento del Indice de Octano de la Gasolina VS Temperatura
del Raiser
89.0
88.5 /
88.0
o /
c
S 875
O
o /
L 87.0
=]
° /
2 865
e
g /
86.0 /
85.5 /
85.0
4950 500.0 5050 5100 5150 5200 5250 530.0 5350 540.0 545.0
Temperatura del Raiser (C)
Comportamiento de la formacién de carbon VS Temperatura del Raiser
5.40
5.30 //
5.20
c
0
o]
< 5.10
O
3]
N 5.00
s s
X
4.90
4.80

4.70
495.0 500.0 505.0 510.0 515.0 520.0 525.0 530.0 535.0 540.0 545.0

Temperatura del Raiser (C)

El uso del FCC-SIM nos permite un mejor manejo de la informacidn ya que esta en base de excel
ademas de que con esta grafica nos permite un mejor analisis para un ajuste de las condiciones
de operacién buscando obtener mejores rendimientos de gasolina sin que represente una
afectacidn para la calidad de los productos.
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CAPITULO 5) SIMULACION DE LA PLANTA CATALITICA FCC-1 DE MINATITLAN

Los resultados de cada corrida se muestran en una tabla que resume las condiciones mas
relevantes de la simulacién como son:

1. Rendimientos de productos.

2. Condiciones en el raiser.

3. Condiciones en el regenerador.

4. Condiciones del reactor agotador.
5. Caracteristicas del catalizador.

6. Distribucion del azufre.

7. Tipo de coque producido.

8. Condiciones del balance de presién.

En el médulo “SUMMARY”’

Total Fresh Feed kL/hr 198.30
Apparent

Conversion wt%ZFF |70.41
Apparent

Conversion vol Z FF |72.74
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_ wt % FF vol %2 FF | tonne/hr |kL/hr
Hydrogen 0.04 0.06
Hydrogen Sulfide |1.76 3.15
Methane 0.95 1.70
Ethane 0.96 1.73
Ethylene 0.88 1.57
Propane 1.17 2.10 2.1 4.16
Propylene 5.1 8.88 9.16 17.60
N-Butane 0.87 1.34 1.55 2.67
Isobutane 2.57 4.13 4.60 8.20
1-Butene 1.95 2.93 3.49 5.82
C-2-Butene 0.56 0.81 1.00 1.60
T-2-Butene 0.81 1.20 1.45 2.38
Isobutene 0.13 0.20 0.23 0.39
1,3-Butadiene 0.00 0.00 0.00 0.00
Light Naphtha 47.81 58.10 85.68 115.21
Medium

Naphtha
Heavy Naphtha |o0.04 0.04 0.08 0.09
Light LCO
Heavy LCO
Light Cycle Oil 15.14 14.56 27.13 28.87
Heavy Cycle Oil |-
Clarified Oil 14.45 12.70 25.90 25.19
Coke 4.81 8.62
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Total Products | 100.00 106.99 179.23 212.2
Apparent

Conversion 70.41 72.74
Standard

Conversion 68.97 71.23

Feed Rate kL/hr 198.30

Feed Temperature °C 200.00

Inlet Mix Temperature °C 519.92

Outlet Temperature °C 512.00

Cat/QOil Ratio wt/wt 5.79

CCR tonne/min | 17.58

Steam Rate kg/hr 5463.95

Lift Gas kNm3/hr |o0.00

HC Vaporization wt % 100.00

Residence Time seconds |1.94

Inlet Velocity cm/s 1082.78

Heat of Cracking kcal/kg 17.89
emmwos T

Bed Temperature °C 700.00

Flue Gas Temperature |°C 712.87

Flue Gas CO2 vol % 11.92

Flue Gas CO vol % 4.39

Flue Gas 02 vol % 1.49

Flue Gas SOX ppmvol 2399.96
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Total Air Rate

CRC

Bed Cooling

Flue Gas Flow Rate

Superficial Velocity

kNm3/hr 91.62
wt % 0.30
Gcal/hr -1.02
tonne/hr 124.64
cm/s 101.14

Activity

Surface
Area

Nickel
Vanadium
Sodium

Make-up
Rate

ZSM 5
Content

ECAT
Mat % 89.00 74.00
m2/g 276.00 159.99
ppmw 0.00 84.65
ppmw 0.00 1083.53
ppmw 0.00 1286.69
t/d 2.54
wt % 0.00

wt % FEED

H2S 75.12

Total Naphtha 4.56

Total LCO 2.73

HCO 0.00

CLO 10.19

SOX 7.40
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Outlet Temperature
LCO Quench Rate

HC Residence Time
Cyclone Velocity
Stripper Steam Rate
Steam to Catalyst Ratio

Heat of Cracking

°C 510.30
kL/hr 0.00
seconds 6.10
cm/s 189.37
kg/hr 1975.87
kg/tonne  |1.88
kcal/kg 1.39

Non Vapor Feed wt % 0.00 0.00
Feed (by Concarbon) wt % 3.98 10.47
Catalytic wt % 72.84 10.47
Metals wt % 7.96 10.47
Occluded wt % 15.21 12.75
Total wt % 4.81 10.81
I
Reg Blower Discharge bar_g 2.00
Regenerator bar_g 1.60
Riser Bottom bar_g 1.51
Reactor bar_g 1.30
WGC Suction bar_g 0.86
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Se evaluaron los rendimientos de productos a diferentes condiciones de operacién con la
finalidad de identificar las condiciones de operacién que nos brinde la mayor recuperacién de
gasolina pero sin afectar el octano por lo que se analizaron las condiciones para maximizar el
producto barril de gasolina-octano. Para este efecto se utilizé el médulo “Optimizer” del FCC-
SIM en el cual se le define una variable dependiente y se fijan las variables independientes
como restricciones.

A|B C D E G L M N 0 P a R S T U \4 =
1 Optimizer Input Note: Maximization Mode ‘ El
2 Load ||- Select objective function (any Dependent Variable) with "x"
3 Run save || Other independent / dependent variable selections with any
4 —=—_1| other non-blank character [« 8
5 Setup ||. { # of dependent or independ iables is 18 | = | Initial [ Optimum
6 # |Independent Variables ----§ ‘
7 [ Minimum| M Move Limit| Values | Values
8 Feeds - -2
40 | [Recycles - -0
46 Risers —---- =
55 Regenerators il
17 Catalyst — =
89 Product Distil 0
94 Pressure ———— —1
98 Hydrotreater — -0
105 VecGen Feed Properti -0
13 Dependent Variables -—--- 1 ]
114 [ Values | Values
115 Profit -
118 Feeds — —
124 | [Regene
151 Risers/R 0
161 Catalyst - -0
165 Wet Gas Compress -- -0
170 Product Rates —1
197 Product Properties -- -0
215 Pressures 0
224 Hydrotreater —
232
233 [ YOctane x Volume Function I/ | 4
For 1
* | Design Calibration Input Calibration Result Predict Input - Predict\Result | Opt Input pt Resutt ,~ Comparison -~ Summary - Charts - MBP Input - MBP Result . "HTR Design .~ [IINI[_u__] [

Para la realizacién de bisqueda de las condiciones que nos brindan el mayor producto barril de
gasolina-octano se definieron las siguientes variables independientes como restricciones:

1. Dela carga se definieron:
a) Flujo volumétrico desde 25,000 BPD hasta 30,000 BPD.
b) Temperatura de precalentamiento desde 180 hasta 210°C.
2. Del raiser se definio:
Q) Temperatura de salida desde 490°C hasta 540°C.
3. Delregenerador se definid:
d) Temperatura de la cama densa desde 670°C hasta 740°C.
4. Del catalizador se definié:
e) La tasa de reposicién desde 0 hasta 4.
5. Dela presidn se definio:

f) La delta de presidn entre el reactor y regenerador desde 0.2 bar hasta 0.8 bar.
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Con estas 6 restricciones se ejecuta el médulo de “Optimizer” y se encuentran las condiciones
que nos maximizan el producto barril de gasolina-octano.

A c E F G H 1 J K L M N
i Opfimizer Results | | | \ | | | | \ \ | |
2
3 Case Number Prime 1 2 B 4 5 6 T 8 4
a
5 Case Title MATCH PETHCase 9 Opt Case Opt Case Opt Case Opt Case Opt Case Opt Case Opt Case Opt Case
6 OFINE CASE|
7 PF TBP
28
9
10 RunTime
11 07/04/2010 11:41
12 Optimizer Case o 9 2 3 4 5 6 7 8 9
13 | Total Net Profit $rday 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
14 |Unit Net Profit $/kL 0.00 000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
15 Optimizer Action |25 7 OFF CLIMBING _|CLIMBING _ |CLIMBING _|CLIMBING _ |CLIMBING _|CLIMBING _|CLIMBING __ |OPTIMUM
16 Feedstock
7
18| -Feed Rate tonne/hr 182 179 179) 179) 179 179 179 179 179) 179|
19 -Feed Rate kL/hr 198.3 198.3 198.3 198.3 198.3 198.3 198.3 198.3 198.3 198.3
20 -API Gravity “API 223 249 249 249 249 249 249 249 249 24 9|
21 -Specific Gravity @ 60/61- 0.9200 0.8047 0.9047| 0.9047| 0.9047| 0.9047| 0.9047 0.9047 0.9047| 0.9047
22 -Grams per CC @ 68 deqg/cm3 0.9160 0.9007 0.9007 0.9007 0.9007 0.9007 0.9007 0.9007 0.9007 0.9007
23 -Dag IBP °Cc 279.5 2574 257.4 257.4 257.4 257.4 2574 2574 2574 257.4]
24 -D86 5% Paoint °c 289.8 293.7 293.7 293.7 293.7 293.7 293.7 293.7 293.7 293.7|
25 -D86 10% Puoint °C 3233 3073 3073 3073 3073 3073 3073 3073 3073 3073
3060, -C3 + C4 + Total Naphth|kL/hr 169.4 1581 163.8 170.6 1727 172.0 170.2 171.2 172.0 172.0
3061 -LCO Product Rate |kL/hr 332 28.9 270 1.7 24.2 245 253 249 245 24 6|
3062 -LCO  Volume Rate |kLihr 332 28.9 270 4.7 24.2 24.5 253 249 245 24.6|
3063| -Sum of Naphthas and L{kL/hr 1584 144 2 143.2 1415 1423 1435 1447 1441 1435 1435
3064 -CLO  Product Rate |kL/hr 176 252 229 203 19.7 20.0 20.6 202 200 19.9
3065 -Apparent Wt % Conversiwt % 723 704 125 75.0 75.6 75.3 74.6 75.0 75.3 75.3
3066/ -Apparent Vol % Convergvol % 744 727 748 773 778 77.6] 76.9 773 776 776
3067 Lt Naph ROM RON 91.0 914 919 9256 92.0 915 91.0 913 E] 915
3068| -Sum of Naphthas*RON |RON-kL 11397 10538 10678 10799 10864 10880 10668 10878 10880 10880
3069 -Octane * Volume Yield |Octane-Vol 2142 198.8 201.2 2033 2047 205.2] 2051 2052 205.2] 205.2
3070/ -Sum of All Naphthas Siwt % 0.200 0.210 0.208 0.207 0.205 0.204 0.203 0.204 0.204 0.204]
3071 -Sum of Naphthas ROM [RON 91.0 914 919 92.5 92.0 915 91.0 91.3 9.5 9.5
3072| -Total Naphtha RON as [RON 9.00 8.59 8.07 7.54 8.01 5.49] 8.99 8.74 8.49 8.49
3073| -Sum of Naphthas (R+M](R+M)/2 855 86.2 86.6 87.0 86.7 86.3 859 86.1 86.3 86.3
3074/ -Sum of Naphthas MON |MON 80.0 81.0 813 81.6 814 81.1 80.8 80.9 81.1 81.1
3075 -Light Cycle Qil Cloud F°C -19.6 -19.6 -19.8 -20.0 -20.1 -20.1 -20.0 -20.0 -201 -20.1
3076/ -Light Cycle Oil Sulfur Gwt % 041 040 0.40 0.41 042 0.42] 042 042 0.42 042
3077 -Light Cycle Qil Cetane ASTM D976 252 275 26.8 259 257 258 26.0 259 258 258
3078 -LCO D86 Endpoint |*C 346.1 356.0 356.0 356.0 356.0 356.0 356.0 356.0 356.0 356.0
3079 -HCO D86 90% Point°C 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0
3080, CLO  Viscosity @ 10(c5t 72 7.6] 79 83 8.4] 8.4 8.3 83 8.4 8.4
3081 -CLO Specific Gravity- 1.08 1.03 1.04 1.05 1.05 1.06 1.05 1.08 1.05 1.05
3082 -CLO Specific Gravity- 1.00 1.05 1.04 1.03 1.03 1.03 1.03 1.03 1.03 1.03
3083| -Sum OF Medium and HkL/hr 010 0.09 0.09 0.09 0.09 0.09] 0.09 0.09 0.09 0.09
3084  -Reactor Pressure bar_g 127 1.30 1.32 1.33 1.34 1.33 133 133 1.33 133
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CAPITULO 6) ANALISIS DE RESULTADOS Y PROPUESTAS DE MEJORA

6.0 ANALISIS DE RESULTADOS Y PROPUESTA DE MEJORA

Con la finalidad de que los resultados de este trabajo fueran lo mds representativos de la
realidad posible, se verific el método de andlisis de gasdleos de carga a la FCC que se realizan
en el laboratorio experimental de la refineria de Minatitlan y se confirma que aplican el método
ASTM-D1160 -2006 a presidn reducida, sin embargo el mismo laboratorio hace el calculo de
correccion de las temperaturas obtenidas de la prueba y las convierte a temperaturas
equivalentes a D-1160 a 760 mmHg. Antes de reportarlas por lo que los datos proporcionados
en el SICOLAB ya estan en unidades aplicables directamente en el simulador FCC-SIM asi
mismo, se confirmd que los andlisis de destilacidon de gasolina y ACL son reportados como D-86
y los de Aceite decantado como D-1160

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.

Al analizar los datos alimentados al simulador se nota que:

a) Paralos balances se considera el flujo de gasolina como un promedio de las 12 lecturas
de la sabana de condiciones de operacidn.

b) El carbdn reportado por balance de planta para la fecha analizada esta relativamente
bajo respecto a los resultados del balance térmico, esto es debido a que el cierre del
balance de materia al 100%peso lo hacen con el coque.

c) No se cuenta con una medicién confiable de LPG a GV-8 ya que una medicién por placa
de orificio y las mediciones de flujo de las corrientes de butano-butileno y propano-
propileno no estan habilitadas por lo que solo se estima la distribucién de ambas
corrientes.

La simulacidn que se tiene actualmente de la planta en Petro-SIM no cumple con las
condiciones de operacién de la planta ni las caracteristicas de algunas corrientes, por ejemplo:
no reproduce correctamente la destilacion del aceite ciclico ligero, no reproduce
correctamente la temperatura del fondo de la torre fraccionadora, no reproduce
correctamente la viscosidad del aceite clarificado, ademds no nos proporciona informacién de
las corrientes de recirculacién para poder evaluar térmicamente la unidad, tampoco simula los
procesos de separacién lo cual hace que el esquema de simulacién que le fue proporcionado a
la refineria no sea funcional para un analisis detallado planta por planta.
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Basado en la informacién obtenida con el simulador en el cual se modeld las condiciones de
operacién correspondiente a la fecha 04 de enero del 2010 se pueden hacer el siguiente

analisis:

El modelo logra reproducir con muy buena aproximacion el balance de materia.

DATOS DE BALANCE DE
FECHA: 04/01/2010 DATOS DE BALANCE DE PLANTA SIMULACION USANDO
CATALIZADOR BASF
B/D Rend. B/D Rend.
CARGA 30000.0 29999.9
GAS COMB 3237.0 10.79% 3048.2 10.16%
PROPANO-PROPILENO 2614.0 8.71% 2810.1 9.37%
BUTANO-BUTILENO 3000.0 10.00% 2878.0 9.59%
GASOLINA CATALITICA 17470.0 58.23% 17341.8 57.81%
ACL 4502.0 15.01% 4217.5 14.06%
AC. CLARIFICADO 4573.0 15.24% 4129.8 13.77%
35381.9 17.99% 34425.2 114.75%

Del mismo modo los resultados de laboratorio son reproducidos con una muy buena
aproximacion.
Comparativo de la composicion del Gas Combustible
100.00%
80.00%
60.00%
40.00%
20.00% I
0.00% B R = L _
. i-
Hydro | Nitrog co Oxyge [ Metha | Ethyle | Ethan o2 H2S Prope | Propa Butan
gen en n ne ne e ne ne e
HSICOLAB | 8.00% | 0.00% | 0.00% | 0.00% | 29.80 | 14.20 | 15.10 | 2.40% | 9.60% | 16.00 | 2.80% | 2.10%
PETROSIM | 5.14% | 8.70% | 0.39% | 0.00% | 31.91 | 16.70 | 16.99 | 2.46% | 9.42% | 7.07% | 1.21% | 0.00%
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Destilacion Gasolina

300
g 200
= 100 Sicolab
0 e PetroSIM
0% 20% 40% 60% 80% 100%
Destilado
Destilacion del ACL
400
300 e —
o
= 200 ¥
100 Sicolab
0 e PETROSIM
0 20 40 60 80 100 120
% de Destilado
Comparativo de la composicion del Propano-Propileno
0.9
0.8
0.7
()
< 06
I} 0.5
=) 0.4
2
= 0.3
0.2
0'1 .
0
H2S Propene Propane i-Butane i-Butene
H SICOLAB 77.40% 21.01% 1.60%
= PetroSIM 77.42% 20.85% 1.73%
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Comparativo de la composicion del Butano-Butileno

1
0.9
0.8
c 0.7
o 0.6
o 0.5
o 0.4
w 0.3
0.2 —
01 I
0 . | | | ! - -
Prooe | Propa i- i- 1- 13- n- tr2- cis2- i- 1-
n: n: Butan | Buten | Buten | Butadi| Butan | Buten | Buten | Penta | Pente
e e e ene e e e ne ne

m SICOLAB 0 0.00% | 34.10 | 11.98 | 20.49 | 6.17% | 7.02% | 9.45% | 4.67% | 0.00% | 6.12%
PETROSIM | 26.09 | 7.06% | 29.17 | 1.50% | 17.91 | 0.00% | 8.71% | 5.13% | 0.35% | 2.66% | 0.68%

Asi mismo, se hicieron corridas manteniendo las mismas condiciones de operacién y variando
unicamente el flujo de carga con lo cual nos dio el siguiente resultado:

RENDIMIENTOS MOVIENDO SOLO LA CARGA DE GASOLEOS
80.0% 6.4

70.0% = / - 6.3
60.0%

- 6.2
1%]
2 o /
S 50.0% 4 Rend. Ligeros
S - 6.1
g / .
% 40.0% Rend. Gasolina
° J L6 Rend. Pesados
T
é 30.0% Rend. Coke
20.0% // r 29 Conv. Total de GOV's
e COR
10.0% |- - 5.8
0.0% 5.7
o o o o o o o o o
o o o o o o o o o
o o o o o o o o o
wn (e} ~ o0 (o)} o — o ($2)
o o o o on o o on

(o'
Barriles por dia de carga
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Como podemos observar al aumentar la carga es necesario incrementar la relacion catalizador-
aceite (COR) a fin de evitar que los rendimientos disminuyan ya que como se analizé en el
capitulo 2 es una consecuencia del menor tiempo de residencia, es decir menor tiempo de
contacto entre el catalizador y el gaséleo de carga el cual debe ser compensado con mayor
flujo de catalizador lo cual aumenta el COR.

También se analizd el comportamiento de la unidad al mantener todas las condiciones de
operacién y variar Unicamente la temperatura de precalentamiento de gasdleos con lo cual
observamos lo siguiente:

RENDIMIENTOS MOVIENDO SOLO LA TEMPERATURA DE
PRECALENTAMIENTO DE LA CARGA
80.0% 8
70.0% \¢ 7
60.0% —_ 6
17
2 0
S 50.0% 5 Rend. Ligeros
]
<) .
?,', 40.0% 4 Rend. Gasolina
° Rend. Pesados
T 0,
&:, 30.0% — 3 Rend. Coque
20.0% ) Conv. Total de GOV's
e COR
10.0% 1
0.0% 0
o o o o o o o o
e} ~ e} (e)} o — (@] ™
— — — i (o] (o] (@] o
Temperatura de precalentamiento de carga

A menor temperatura de precalentamiento el COR aumenta para poder mantener el balance
térmico de la corriente de entrada al raiser, al existir este aumento en el COR tendremos mayor
ndmero de sitios activos disponibles para que se realicen las reacciones de desintegracién y por
lo tanto aumenta la conversion total de gasdleos y el rendimiento de gasolina y ligeros.
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Otra de las variables importantes en la operacidn de la planta catalitica FCC es la temperatura
del Raiser por lo que de igual manera se analizé el comportamiento de la unidad al mover
Unicamente esta variable y manteniendo las demas condiciones fijas.

RENDIMIENTOS MOVIENDO SOLO LA TEMPERATURA DEL

RAISER
55.0% 8
- 7.5
53.0%
- 7
]
S 51.0% - 65 Rend. Ligeros
T
o .
& 6 Rend. Gasolina
1°:f Rend. Pesados
T 49.0%
E, ’ - 5.5 Rend. Coque
-—\ Conv. Total de GOV's
-5
47.0% ~C COR
- 4.5
45.0% 4
o o o o o o o
(e)] o — o (9] <t N
< wn n T} N N n

Temperatura de Raiser

De esto podemos analizar que al aumentar la temperatura del raiser se incrementa la rapidez
de todas las reacciones ya que las constantes de rapidez se relacionan con la temperatura a
través de la ley de Arrhenius y por lo tanto la conversién total de gasdleos aumenta.

Al hacer un andlisis mds especifico evaluando el comportamiento del corte de gasolina
tenemos el comportamiento del rendimiento de gasolina respecto a la temperatura del raiser
mostrado en la siguiente gréfica:
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Comportamiento del Rendimiento de gasolina VS Temperatura del
Raiser

58.4

58.2 -2 \
58
57.8 \\
57.6 \
57.4
57.2 \
- N
56.8 N

56.6

% Rendimiento masico

56.4
495 500 505 510 515 520 525 530 535 540 545

Temperatura del Raiser (C)

Podemos observar como al aumentar la temperatura del Raiser los rendimientos de gasolina
aumentan hasta tomar un valor maximo y posteriormente decrece de manera constante, sin
embargo es conveniente analizar el comportamiento del indice de octano de esta gasolina.

Comportamiento del Indice de Octano de la Gasolina VS Temperatura
del Raiser

89

88 /
875 /
87 /
86.5 /
86 /
85.5 /
/

85

Indice de Octano

495 500 505 510 515 520 525 530 535 540 545

Temperatura del Raiser (C)

Observamos que el indice de octano es directamente proporcional a la temperatura del raiser
es decir, a medida que aumenta la temperatura del raiser se va incrementando el indice de
octano lo cual nos obliga a pensar en encontrar la temperatura de raiser en la que es
conveniente operar considerando el mayor rendimiento barril-octano de gasolina.
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La refineria puede considerar diferentes planteamientos para la operacidn de la planta es decir,
maximizar la produccién de gasolina o la produccién de butano-butileno, o en casos especiales
la produccién de aceite ciclico ligero, vamos a enfocarnos a la maximizacién de gasolina en
funcién del barril-octano y para comprenderlo mejor vamos a hablar de costos y ganancias de la
produccidn, pero para esto es importante conocer el balance global de produccién de una
refinerfa y principalmente el uso de estos productos que salen de la planta catalitica No.1,
como se muestra en la figura, todo el gas producido es enviado como gas combustible amargo
a la U-600 para su endulzamiento y posterior uso como gas combustible, El propano-propileno
y butano-butileno es enviado a esferas y comercializado como LPG, la gasolina catalitica es
enviada a la mezcla de gasolina para la preparaciéon de gasolina Pemex-Magna, el ACL y el
aceite decantado sirve como diluentes para la preparacién del combustéleo.

Considerando primeramente la situacién actual de la operacién de la planta FCC y con
informacidén del catalogo de precios resultados de la operacién del mes de enero solicitada en
oficinas centrales para la refineria de Minatitlan, se realizo el siguiente analisis:
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Tabla. 6.1
operacion actual

Balance volumétrico y econémico de la planta catalitica FCC-1 a condiciones de

ANALISIS ECONOMICO DE LA PLANTA FCC-1 DE MINATITLAN

USANDO CATALIZADOR BASF

FECHA DE ANALISIS: 04 DE ENERO DEL 2010

COMPONENTE FLUJOS UNIDADES APLICABLES | Precios | Total Aportacién al margen
DPB DIs/D DPB

Carga de gasdleos

de vacio 30000 BPD 83.6 2506750.0 | 83558.3

Catalizador

(Ton/dia) 3 Ton/dia 3819.0 |11457.0 381.9

2518207.02 | 83940.23397

Produccién BPD

Gas Combustible |3048.2 8184.7 mmBTU/DIA |5.6 46094.8 1536.5

Propano

Propileno 2810.1 2810.1 BPD 36.0 101197.0 3373.2

Butano Butileno |2878.0 2878.0 BPD 36.0 103642.1 3454.7

Gasolina Catalitica [ 17341.8 17341.8 BPD 82.6 1433217.5 | 47773.9

Aceite ciclico

ligero 4217.5 4217.5 BPD 67.9 286413.9 | 9547.1

Aceite decantado |4129.8 4129.8 BPD 67.9 280460.5 |9348.7

Total productos | 34425.2 2251025.8 |75034.2

Diferencia -267181.3 |-8906.0

Afectacién

Délares/Barril

Como podemos observar se tiene una pérdida de 8.91 ddlares por barril procesado en el

balance econdmico de la planta
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Usando el modelo FCC-SIM del simulador se determind que la condicién en la que opera
actualmente la planta requiere pequefios ajustes para alcanzar la maxima recuperacion de
gasolina, ya que con el paso del tiempo, desde que se efectué la primera etapa de
modernizacidn, se han efectuado ajustes operativos que lograron acercar la condicién de la
planta a la necesaria para maximizar la recuperacién del producto barril-octano de gasolina por
lo que solo deben realizarse los siguientes cambios en las condiciones de operacién de la
seccion de reactor-regenerador:

1. Disminuir la temperatura de precalentamiento del gasdleo de 200°C a 190°C. esto nos
permitird incrementar el COR dando la oportunidad de tener mas sitios activos
disponibles para las reacciones de desintegracion.

2. Aumentar la temperatura del raiser de 512°C a 522°C, esto nos permitird tener un mayor
indice de octano asi como incrementar la conversidn total de gasdleos.

3. Disminuir la temperatura del regenerador de 700°C a 680°C, esto nos permite mantener
el balance térmico en el reactor-regenerador y permite operar con mayor estabilidad y
menos riesgos para los ciclones aunado a que el calor que sale por la chimenea no esta
siendo recuperado con lo cual se reduce un poco el impacto ambiental,

4. Aumentar la reposicién de catalizador fresco de 3 a 4 ton/dia de manera constante nos
incrementa la actividad del catalizador circulante y nos da estabilidad en la conversién.

Haciendo estos ajustes de condiciones en la simulacidn determinamos el nuevo balance
econdmico.

DMC Pagina 135



CAPITULO 6) ANALISIS DE RESULTADOS Y PROPUESTAS DE MEJORA

Tabla. 6.2 Balance volumétrico y econdmico de la planta catalitica FCC-1 a condiciones que

maximizan la recuperacién barril-octano de gasolina

FECHA DE ANALISIS: 04 DE ENERO DEL 2010

COMPONENTE FLUJOS UNIDADES APLICABLES | Precios | Total Aportacién al margen
DPB DIs/D DPB

Carga de gasoleos

de vacio 30000 BPD 83.6 2506750.0 |83558.3

Catalizador

(Ton/dia) 4 Ton/dia 3819.0 |15276.0 509.2

2522026.02 | 84067.53397

Produccién BPD

Gas Combustible |3594.0 9650.5 mmBTU/DIA|5.6 54349.8 1811.7

Propano

Propileno 3605.4 3605.4 BPD 36.0 129838.4 | 4327.9

Butano Butileno |3317.3 3317.3 BPD 36.0 119462.1 3982.1

Gasolina Catalitica | 17473.2 17473.2 BPD 82.6 1444079.4 |48136.0

Aceite ciclico

ligero 3797.1 3797.1 BPD 67.9 257868.3 | 8595.6

Aceite decantado |3650.1 3650.1 BPD 67.9 247881.1 8262.7

Total productos 35437.1 2253479.0 |75116.0

Diferencia -268547.0 |-8951.6

Afectacién

Ddlares/Barril

Como podemos observar, a pesar de que aumentd la recuperacion de gasolina en 131 barriles lo

cual representa 10,862 ddlares por dia, se tiene una pérdida de 8.95 ddlares por barril

procesado en el balance econémico de la planta.
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Dado que la planta catalitica FCC-1 de Minatitlan no tiene habilitada la seccién de la torre de
propileno (Splitter DA-901) no puede hacerse la recuperacién del propileno para ser
comercializado como tal, por lo que se reduce su valor comercial al de LPG. La diferencia en
precio de este producto es:

Como LPG se comercializa en 36.0123 dIs. /barril
Como propileno se comercializa en 996.2306 dls. /ton.

Esta misma situacion se tiene con el manejo del butano-butileno ya que de igual manera se
envia a LPG.

Por lo que se hizo un ejercicio a manera de evaluar el impacto que tiene el precio de estas
corrientes en la rentabilidad de la planta. Se consideré un esquema similar al que maneja la
refineria de Salina Cruz en el que la distribucién de productos es la siguiente:

Con lo cual el esquema de precios cambia para el propileno y para el butano butileno ya que
como se puede observar el butano —-butileno es usado para la produccion de gasolina Pemex
Premium.
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Tabla. 6.3 Balance volumétrico y econdmico de la planta catalitica FCC-1 a condiciones que
maximizan la recuperacién barril-octano de gasolina pero con el cambio de precios para el
propileno y butano-butileno

FECHA DE ANALISIS: 04 DE ENERO DEL 2010

COMPONENTE FLUJOS UNIDADES APLICABLES | Precios | Total Aportacién al margen
DPB |DIs/D DPB

Carga de gasdleos

de vacio 30000 BPD 83.6 |2506750.0 |83558.3

Catalizador

(Ton/dia) 4 Ton/dia 3819.0 | 15276.0 509.2

2522026.02 | 84067.53397

Produccién BPD

Gas Combustible |3594.0 9650.5 mmBTU/DIA|5.6 54349.8 1811.7

Propano

Propileno 3605.4 3605.4 BPD 86.2 (3109615 10365.4

Butano Butileno |3317.3 3317.3 BPD 71.0 235579.9 |7852.7

Gasolina Catalitica | 17473.2 17473.2 BPD 82.6 |1444079.4 |48136.0

Aceite ciclico

ligero 3797.1 3797.1 BPD 67.9 257868.3 | 8595.6

Aceite decantado |3650.1 3650.1 BPD 67.9 247881.1 8262.7

Total productos  |35437.1 2550719.9 |85024.0

Diferencia 28693.90 |956.5

Afectacién

Ddlares/Barril 0.96

Con lo cual la planta seria rentable al obtener una ganancia de 0.96 ddlares por cada barril
procesado.
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Dado que las caracteristicas de los catalizadores es muy importante ya que difieren en los
contenidos de Zeolitas y tierras raras, drea superficial y actividad, tal y como se analizd en el
capitulo 2, se evaluaron los rendimientos de productos y la afectacién econdédmica que se
tendria en la planta con las mismas condiciones de operacién que maximizan el barril-octano de
gasolina pero con el cambio de catalizador al de GRACE:

Tabla 6.4 ANALISIS ECONOMICO DE LA PLANTA FCC-1 DE MINATITLAN
SE CONSIDERA EL CAMBIO DE PRECIOS PARA PROPANO-PROPILENO Y BUTANO-BUTILENO
USANDO CATALIZADOR GRACE

FECHA DE ANALISIS: 04 DE ENERO DEL 2010

COMPONENTE FLUJOS | UNIDADES APLICABLES | Precios Total Aportacioén al margen

DPB DIs/D DPB

Carga de gasdleos

de vacio 30000 |BPD 83.558334 | 2506750.02 | 83558.33397
Catalizador
(Ton/dia) 4 Ton/dis 4035 16140 538

2522890. 84096.334

Produccidn BPD

Gas Combustible 3292.753 | 8839.51 mmBTU/DIA | 5.6317873 | 49782.242 |1659.40807

Propano Propileno |2209.04 |2209.04 BPD 86.24908 |190528.392 | 6350.94639
Butano Butileno 2527.222 | 2527.222 BPD 71.01648 |179474.442 | 5982.481407
Gasolina Catalitica |16745.17 |16745.17 BPD 82.645186 |1383907.82 | 46130.26074
Aceite ciclico ligero |4376.951|4376.951 BPD 67.91153 | 297245.42 |9908.18066
Aceite decantado | 4733.276 | 4733.276 BPD 67.91153 | 321444.039 [ 10714.80129
Total productos 33884.4 2422382.3 |80746.0785
Diferencia 100507.662 |-3350.255403
Afectacién

Délares/Barril
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Como podemos ver, aun en condiciones que maximizan el barril-octano de gasolina, se nota
una recuperacion econémica pero aun insuficiente para hacer rentable la operacién de la planta
ya que aun operaria en nimeros rojos disminuyendo su pérdida de 8.91 a 3.35 ddlares por cada
barril procesado.

Al comparar los resultados de estas dos evaluaciones de rendimientos con distintos
catalizadores pero a las mismas condiciones de operacion, se observa que el catalizador BASF
de Salh-Mon nos da una mejor recuperacion de productos que el catalizador de GRACE.

Derivado de este trabajo se puede sefialar que la mejor condicién de operacién de la planta
para operar con 30,000 B/D seria aumentando la temperatura del raiser de 512°C a 522°C, sin
embargo se observa que la alimentacion de agua hacia el sistema de condensacion de los
vapores de la fraccionadora limita la correcta operacién del compresor GC-1 al verse afectado el
peso molecular del gas a manejar lo cual disminuye la eficiencia de compresién al tener
demasiado arrastre de gasolina hacia la succién del compresor.

También se marca como la mejor condicidn de operacién para la planta disminuir la
temperatura de precalentamiento de 200°C a 190°C, lo cual rompe con la idea errénea que se
tiene en la planta de que una mayor temperatura de precalentamiento favorecia las reacciones
de desintegracion. Al analizar esta variable de manera integral al proceso observamos que al
disminuir la temperatura de precalentamiento aumentara el flujo de catalizador para mantener
el balance térmico en la entrada del raiser, lo cual nos da una mayor relacién de
catalizador/aceite (COR) y por lo tanto mayor numero de sitios activos disponibles para que se
realicen las reacciones de desintegracion.
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PROPUESTAS DE MEJORA.

Derivado del andlisis de los resultados podemos resaltar la importancia que tiene la
rehabilitacion de la secciéon del splitter DA-901 (torre de propileno) a la brevedad
posible para efectuar la recuperacién del propileno como producto a comercializar y
evitar reducir su valor comercial al de la corriente de LPG.

Para el butano-butileno se puede considerar el envio a Salina Cruz para alimentar las
planta de alquilacién con lo cual podria darse valor agregado a esta corriente mientras
entra a operar la planta de alquilacion de Minatitlan la cual forma parte del esquema
reconfigurado de la refineria.

Del analisis también se observa la importancia que tiene el mantener un buen control
en la adicién de catalizador al sistema reactor-regenerador con la finalidad de que el
area superficial del catalizador circulante y su actividad no se vean disminuidas ya que
afecta considerablemente a los rendimientos de productos, para esto se propone
adquirir e instalar un sistema automatizado de dosificacién de catalizador.

Para tener una operacién mas estable y poder ajustar la planta a las condiciones que
nos brindan un mayor rendimiento del barril-octano de gasolina es necesario que se
proporcione el agua de enfriamiento en cantidad y calidad de acuerdo al disefio a los
equipos de remocidn de calor, por ejemplo:

a) Los condensadores FE-8’s, condensadores de la bajante de vapores de gasolina del
domo de la fraccionadora principal, al no haber una correcta condensacién existe
arrastre excesivo de gasolina en el gas humedo hacia la succién del compresor GC-1
aumentando el peso molecular del gas y ocasionando una operacién inestable asf
como dafios internos al compresor.

b) Los enfriadores GE-1’s, enfriadores de la descarga del compresor, al no haber un
buen enfriamiento ocasionaria perdida de gasolina ligera que no podria absorberse
en GV-2 y se arrastraria con el gas combustible disminuyendo asi el rendimiento de
gasolina.

¢) Los condensadores GE-8’s, condensadores de la bajante de vapores del domo de
GV-5, al no haber una correcta condensacion se sobrepresionaria el sistema y podria
abrir el control de presién a desfogue lo cual disminuiria el rendimiento de LPG.

d) Los enfriadores GE-7’s, enfriadores de aceite esponja. Al no haber un correcto
enfriamiento no se llevaria una absorcién adecuada de los pesados que son
arrastrados en el gas combustible.

e) El condensador de superficie FE-1, condensador de superficie de las descargas de las
turbinas del soplador FC-1y compresor de gases himedos GC-1, un mal enfriamiento
afecta considerablemente el vacio del sistema lo cual repercute en la eficiencia de
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las turbinas y como consecuencia a la operacién de las dos maquinas disminuyendo
la capacidad de compresidn.

En la actualidad existen aditivos de alta selectividad, que desintegran menos gasolina y
producen menos gas licuado de petréleo (LPG), para lograr el mismo incremento en
octano. Este incremento es obtenido principalmente por una isomerizacién mejorada
los cuales disminuyen la reposicién de catalizador (makeup) en al menos a la mitad, por
lo cual se propone evaluar la adquisicién de aditivos promotores de octano para la
planta.

Dado que en las condiciones de operacion de esta unidad se observa una clara
presencia de postquemado al tener el perfil térmico del regenerador invertido, se
recomienda adquirir y adicionar promotor de combustidn con lo cual se evitard esta
condicién y con el consecuente impacto ambiental al reducir las emisiones de CO a la
atmdsfera. Al mantenerse la condicidn de operacidén actual, puede ocasionarse dafios
severos a los ciclones y chimenea asi como un mayor impacto al medio ambiente por la
emisién de gases de efecto invernadero.

Es necesario considerar la instalacién de un totalizador de flujo para la corriente de
gasolina y asi tener un registro confiable del flujo acumulado de gasolina durante las 24
horas.

Es necesario rehabilitar las mediciones de LPG, propano-propileno y butano-butileno a
fin de tener una informacién confiable para los andlisis posteriores.
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CONCLUSIONES

Con el esquema de simulacién propuesto, el simulador reproduce perfectamente las
condiciones de operacidn de la planta asi como las caracteristicas de los productos, por
lo que se concluye que este modelo servird como una herramienta importante para
predecir el comportamiento de la planta ante cualquier cambio eventual futuro, o para
realizar evaluaciones operativas.

Con las simulaciones realizadas se pudieron determinar los efectos de las variables de
operacion en los rendimientos de productos.

Derivado de este trabajo se pudieron sefialar las mejores condiciones de operacién de
la planta para operar a su maxima carga cumpliendo con las caracteristicas
especificadas para cada producto.

a. Mantener la temperatura de precalentamiento del gaséleo a 190°C.
b. Ajustar la temperatura de salida del raiser a 522°C.
c. Disminuir la temperatura del regenerador a 680°C.

d. Aumentar la reposicién de catalizador fresco a 4 ton/dia de manera constante.

Derivado del andlisis econdmico y de rendimientos se concluye que, aun realizando
ajustes para mejorar operativamente la recuperaciéon de gasolina, maximizando la
recuperacion de barril-octano, la planta FCC-1 de Minatitlan operaria en nimeros rojos,
por lo que toma relevancia la separacién del propileno y de los butilenos y evitar su
envio a LPG, que les resta valor comercial ademads de que se disminuiria el contenido de
olefinas en el LPG lo cual arrastra un impacto ambiental.
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