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OBJETIVO

El presente proyecto de tesis busca establecer la serie de pasos a seguir para el desarrollo de la
simulacion de un proceso de forma computacional, desde el ingreso de los datos tedricos, el
fundamento de los modelos matematicos utilizados y el analisis de la exactitud de los calculos
reportados; demostrando la importancia de que el usuario tenga los conocimientos teoricos y del
proceso necesarios para poder realizar una correcta identificacion de posibles fuentes de error y la
presentacion de posibles opciones para mejorar los célculos, ademas de representar un ejemplo
de simulacion para proyectos similares o posibles simulaciones futuras. Para esto se decidi6 tomar
como ejemplo la Unidad Desintegradora de Lecho Catalitico Fluidizado tipo Orthoflow ndmero 2

(FCC 1) de Petréleos Mexicanos de Tula, Hidalgo; y utilizar el simulador comercial Aspen Refsys.

ALCANCE

Se realizard un andlisis comparativo de los datos reportados por la simulacion del proceso contra
los datos reales de operacion (disefio) y los reportados en la literatura con la finalidad de observar
que tanto apego o desviacion mantienen entre si y proponer mediante su interpretacion las causas

y posibles soluciones al respecto.

La simulacion comprende solamente las secciones del reactor-elevador, separador, agotador y
regenerador que integran el convertidor catalitico tomando como base los datos de operacion
para la produccién de méaxima gasolina. La simulacion serd generada en el programa Refsys,

subprograma del simulador Aspen Hysys (apéndice ).
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INTRODUCCION

En la actualidad gran parte de la aplicacion practica de la ingenieria quimica se basa en el
desarrollo y optimizacién de procesos, la mayor de las veces, a nivel industrial. Uno de los
procesos méas complejos y clasicos en los que interviene la ingenieria quimica es el de la refinacion
del petréleo, sin embargo, dicha complejidad se vuelve en su contra al momento de requerir
ajustes o cambios en su disefio ya que el tiempo que tome llevarlos a cabo repercutird

directamente en las finanzas y sustentabilidad de la refineria.

La refinacién es un conjunto de procesos por el cual el petrdleo crudo es separado en sus
componentes Utiles y es tratado para que las caracteristicas de los productos terminados
obtenidos satisfagan las necesidades de la sociedad. Los procesos béasicos que incluye son la
destilacion atmosférica, destilacion al vacio, hidrotratamientos, desintegracion térmica,

desintegracion catalitica, alquilacion y reformacion catalitica.

La refinacion del petréleo es una industria cuya operacion y economia depende en gran medida de
la calidad del crudo que procesa y de la calidad de los productos obtenidos. La calidad del crudo a
procesar en una refinaria suele variar debido a las caracteristicas de la region de donde es extraido

y/0 a las posibilidades de importacion que tenga el pais.

La demanda mundial actual de gasolinas y combustibles se ha visto aumentada principalmente por
el incremento en el consumo automotriz y del transporte, siendo que, ademas, la calidad de los
productos que se generan debe mantenerse en un rango cada vez mas estricto para asi poder

cumplir con las regulaciones ambientales establecidas.

Por estas razones, no es de sorprenderse que muchas refinerias suelan modificar constantemente
las condiciones de operacién de sus plantas, o incluso implementar reconfiguraciones mayores en
el disefio y operacion para buscar cumplir con las demandas de produccién y calidad. Para
efectuar dichos cambios es necesario realizar célculos que representen en forma adecuada el
comportamiento de los equipos y del proceso, ya que un error al momento de implementar los
cambios puede tener consecuencias adversas, tanto econémicas como de seguridad; todo esto

debiendo realizarse en el menor tiempo posible.
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petrolera ha sido un tema politico y social discutido desde hace mucho tiempo, pues es necesario
gue se produzca un desarrollo con el cual se pueda cubrir la demanda y regulaciones establecidas
tomando en cuenta la calidad cambiante del crudo que actualmente se refina; para ello, se han
implementado recientemente en refinerias como la de Salamanca o Tula proyectos de
reconfiguracion que mejoren la infraestructura existente y que reduzcan el volumen de
importaciones y las limitaciones que impiden un aprovechamiento eficiente de los recursos con los
que cuenta el pais. Es en este &mbito donde la correcta simulacién de los procesos cobra

importancia.

Actualmente, los simuladores computarizados constituyen una gran ventaja para representar el
comportamiento de un proceso a distintas condiciones de operacién y con ello es posible ahorrar
tiempo y recursos, sin embargo, por si solos, sin una correcta interpretacion, pueden representar

mas riesgo que beneficio.

En la presente tesis se compararan los datos de operacion reportados para la Unidad FCC Il de
Petréleos Mexicanos de Tula, Hidalgo, contra los obtenidos mediante una simulacion simple en el
programa computacional “Refsys” y los reportados en la literatura, para asi establecer el grado de

apego a la realidad que se tiene al utilizar dicho simulador.
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GENERALIDADES

Crudo
El crudo es una sustancia fosil constituida por cientos de distintos compuestos de carbono,
principalmente hidrocarburos, los cuales van desde el metano, con un solo atomo de carbono,

hasta aquellos con més de 300 en su cadena.

De acuerdo a su estructura, la mayoria de los hidrocarburos presentes en el crudo pueden

clasificarse de la siguiente manera:

eParafinas: También llamados alcanos son cadenas de hidrocarburos, lineales o ramificadas, cuya
formula general de su estructura es C,,H,, ., ; NO presentan insaturaciones en su estructura y su

punto de ebullicibn aumenta con el nimero de carbonos en la molécula.

eNaftenos: También llamados cicloalcanos, son hidrocarburos que presentan una o varias
ciclaciones parciales o totales de su estructura; al igual que los alcanos no presentan
insaturaciones pero su punto de ebullicién y densidad es superior a la de los alcanos que tienen el
mismo namero de &tomos de carbono. En los crudos, los anillos mas frecuentes que se encuentran

son los formados por cinco o seis atomos de carbono.

eArométicos: Son hidrocarburos ciclicos poli-insaturados que suelen encontrarse en gran
proporcion y cuya base elemental es el anillo bencénico. Algunos como el benceno, tolueno y
xileno resultan materias primas para la industria petroguimica, pero la mayoria son causantes de

problemas como pérdida de actividad catalitica y contaminacion al medio ambiente y la salud.

En aquellos procesos donde se mantienen temperaturas altas por largos periodos de tiempo se
generan ademés olefinas, que son cadenas simples o ramificadas de hidrocarburos con

insaturaciones en su estructura.

Existen en el crudo, ademés de los hidrocarburos, otros compuestos en pequefias cantidades

considerados como impurezas debido a que muchos pasan a distintas etapas del proceso de
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refinacion junto con los productos sin representar un interés productivo, e incluso pudiendo
causar problemas durante algunas etapas de la refinacion, en cuyo caso son removidos. Las

principales impurezas halladas son (1):

<Azufre: Es comUn encontrarlo en forma de compuestos organicos que abarcan todo el rango de
destilacion del crudo, desde tiofenos en el residuo pesado, hasta sulfuros y disulfuros en rangos de
productos més ligeros. Provoca que el crudo o alimentacién sean mas dificiles de fraccionar por lo
gue se remueve previamente al transformarlo en H,S mediante procesos de hidrotratamiento
catalizado a condiciones severas de temperatura y presion. Los compuestos ligeros de azufre
pueden removerse también mediante el uso de mercaptanos para su posterior extraccion con sosa

u otro solvente.

Compuestos clorados: No suelen removerse de la mezcla de crudo pero se aplica proteccion
contra la corrosion metélica en los equipos que se encuentren en contacto y en el caso del acido

clorhidrico, se inyecta amoniaco para neutralizarlo.

=Metales: Por lo general no se remueven a menos que afecten futuros procesos del refinado como
lo son aquellos en los que se utilizan catalizadores; en estos casos se retiran junto con el asfalteno
producido usando propano como solvente. Los principales metales encontrados son:

- Niquel: Envenena el catalizador; en el proceso FCC cataliza las reacciones de
deshidrogenacién y condensacion produciendo gases ligeros y coque, aunque con el
tiempo su accidn catalitica se reduce.

- Vanadio: Se deposita en el catalizador, destruye la cristalinidad de la zeolita y cataliza en

menor medida que el niquel las reacciones de deshidrogenacion en el proceso FCC.

=Nitrégeno: Se presenta generalmente en forma de aminas y gas en las fracciones con punto de
ebullicién superior a los 250 °C. Causa efectos no deseados en procesos que involucran la
obtencion de naftas, como en la reformacién catalitica por ejemplo, debido a las condiciones de
operacion, por lo que se remueve previamente mediante un proceso de hidrotratamiento. En el
proceso FCC neutraliza los sitios &cidos del catalizador de forma temporal ya que es quemado en el

regenerador.
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=Sodio: Se deposita en el catalizador causando pérdida de actividad y baja de zeolita al neutralizar

los sitios &cidos, lo cual se traduce en reduccion del octanaje en gasolinas.

eHidrégeno: Cargas aromaticas con hidrégeno deficiente resultan més dificiles de fraccionar. El
punto de anilina se utiliza para medir la cantidad de hidrogeno, resultando buenas cargas cuando
el punto de anilina es mayor a 93 grados centigrados, y cargas pobres cuando es menor de 71

grados centigrados.

eAsfaltenos: Son las partes més pobres de una carga ya que contienen una gran cantidad de
atomos de azufre, nitrdgeno, oxigeno y metales ademas de convertirse desproporcionadamente a

coque durante el proceso FCC. Cuando es necesario se retira utilizando propano como solvente.

Ya que como se ha mencionado, el crudo es una mezcla de una amplia cantidad de distintos
compuestos, es poco practico obtener las propiedades de cada uno por separado. Lo que suele
hacerse es dividirlo de acuerdo a rangos de destilacion significativos, tratar a los compuestos que
destilen en dicho rango como un solo compuesto o un “pseudocomponente”, analizar las
propiedades generales de cada fraccion destilada y, de esta forma, conocer las propiedades
generales de una mezcla especifica. Cabe sefialar que es habitual agrupar los componentes en
torno a los “componentes clave”, denominados asi por su concentracion dominante y sus
propiedades conocidas; al hacer esto, la exactitud de las propiedades calculadas para una fraccion
dependera de la similitud de la estructura quimica de los componentes presentes respecto al

componente clave representativo de dicha fraccion.

o 32.2-104.4 104.4 - 157.2 - 232.2 - 343.3 - o
Lz °C 157.2°C 232.2°C 343.3°C a67°c  4%.T1°C
Butanos Gasolinas Naftas Keroseno Gasoleos Gaséleos Residuos

y ligeros ligeros pesados

Figura 1: Temperaturas de destilacién de distintas fracciones del petrdleo crudo (2).
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Se le llama “ensayo de crudo” al conjunto de datos de laboratorio y de planta recabados para
definir sus propiedades. Los ensayos de crudo se utilizan durante la planeacion de la produccion y
operacion de la planta, siendo la curva de destilacion el minimo de datos necesarios para su

elaboracién, aunque por lo general suelen agregarse mas datos (1):

eCurva de verdadero punto de ebullicion (TBP): Es un gréfico constituido por los puntos de
ebullicién de los componentes presentes en el crudo o alguna de sus fracciones en forma casi
pura. Se obtiene mediante una destilacion batch a reflujo alto en laboratorio 0 mediante técnicas
de espectrometria de masas. Su limite es alrededor de los 340 °C a presion atmosférica ya que

comienza a ocurrir el efecto de craqueo térmico de las moléculas.

=Curva de destilacion ASTM: Se utiliza rutinariamente para el control de la calidad y produccion de
la planta. Se obtiene al destilar y condensar una muestra de una fraccion de crudo y registrar la
temperatura de los vapores producidos contra la cantidad de destilado condensado. El punto
inicial de destilacion (IBP) resulta mayor que en la curva TBP, y el punto final de destilacion (FBP)
resulta menor que en la curva TBP. Existen varios tipos de métodos de destilacion ASTM, los més

relevantes para este proyecto son:

-Destilacion ASTM D86: Se aplica en gasolinas, querosenos, gasoleos y productos con
caracteristicas similares. Las condiciones de la destilacién se especifican en funcion de la
muestra a tratar; el resultado se reporta como la temperatura obtenida a cierta cantidad de
volumen destilado.

-Destilacién ASTM D1160: Se aplica a fracciones pesadas y productos que pueden ser parcial o
completamente vaporizados a una temperatura maxima de 400 °C en un intervalo de presion
de 6.55 a 0.133 kPa. La muestra se destila en condiciones que simulen un fraccionamiento de
un plato tedrico y los resultados se reportan en una curva de destilacion con la temperatura
de ebullicion a presion reducida para cada cierto porcentaje de volumen destilado, y su punto

de ebullicion corregido a presidén atmosférica.

=Gravedad o grados API: Es la expresion de la densidad para el crudo y sus derivados a 60 °F (15.6

°C). Se relaciona con la gravedad especifica de acuerdo a la expresion:
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API° = 141> 1315
~ gravedad especifica '

Entre més grados API tenga una mezcla, significa que es més rica en componentes ligeros, y por el
contrario, entre menor sean los grados API, la mezcla contendrd un mayor numero de

componentes pesados.

NUmero de octano: Es una medida de la resistencia de una gasolina a detonar dentro de un
motor, entre mayor sea esta resistencia mayor es la eficiencia de la gasolina para producir trabajo.
Se considera para métodos practicos como el porcentaje de isoctano, en una mezcla de isoctano
con n-heptano, que represente la capacidad de detonacion de la gasolina a tratar. Los principales
numeros de octanos que se determinan son el “research octane number” (RON) y el “motor

octane number” (MON).

Viscosidad: Es una medida de la resistencia al flujo y un indicador de la calidad de los lubricantes.
Para pruebas de laboratorio las temperaturas de medicion se establecen a 100 °F, 130 °F 6 210 °F,

pero para combustibles se suele medir a 122 °Fy 210 °F.

<Contenido de azufre: Es el total de azufre presente expresado en porcentaje peso.

Tipos de crudos

Dependiendo de la volatilidad de los compuestos que conforman un crudo, a una temperatura
dada el vapor producido al calentarlo contendrd un cierto porcentaje de compuestos ligeros y
compuestos pesados, y conforme aumente esta temperatura irdn incorporandose cada vez mas

componentes pesados al vapor.

Mediante las curvas de destilacion TBP se pueden conocer los rendimientos de los productos en
una separacion directa para distintos tipos de crudos. De forma mundial el tipo de crudo se

clasifica de acuerdo a la densidad API que presente:
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TIPO DE CRUDO | Grados API
Extrapesado 10.0
Pesado 10.0-22.3
Mediano 22.3-31.1
Ligero 31.1-39
Superligero >39

Tabla 1: Clasificacion general de los distintos tipos de crudos (3).

Nombre Tipo Grados API % de azufre

Olmeca Superligero 39.3 0.8
Istmo Ligero 33.6 1.3
Maya Pesado 22 3.3

Tabla 2: Crudos principales procesados en México (3).

En el caso de la refineria Miguel Hidalgo, Tula, la mezcla normal de crudo procesado 60% Istmo y

40% Maya.

Industria de la refinacion

Una de las principales causas del incremento en la demanda de combustibles ha sido el
incremento en el consumo automotriz y de transporte; esto ha provocado que se planteen
proyectos de refinacion a nivel mundial que incluyen temas de ampliaciones de capacidad,

instalacion de unidades de alta conversién y plantas de hidrotratamiento.

La manera en que se configura una refineria, por lo tanto, se basa en los procesos necesarios que
debe completar para lograr los objetivos de produccion, estrategia de mercado, y mas
recientemente, medidas ecoldgicas establecidas. La decisiobn de optar por una medida de
ampliacion, reconfiguracion o apertura de nuevas plantas quedara establecida en gran medida
por el perfil econdmico que la compafiia tenga proyectado a futuro después de considerar diversos

escenarios y configuraciones de los procesos de refinacion.
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Es de esperar que al igual que en el resto del mundo, la demanda de destilados en el mercado
nacional siga aumentando. En &mbitos de refinacion México ocupa la posicién nimero 15 a nivel
mundial, los retos mas importantes que se tienen estan asociados con el crecimiento de la
demanda y su desbalance con la oferta interna y las limitaciones de la infraestructura actual, ya
que en su tiempo, las refinerias fueron disefiadas para procesar crudos con caracteristicas distintas

alas de los crudos procesados actualmente.

Por otra parte, de cada 10 litros de gasolina que se consumen en el pais, 4 son importados debido
a que no se tiene la capacidad adecuada para producirlos, lo cual se traduce en pérdidas

monetarias, de empleos e inversiones internas.

3500
3000
g 2500
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@ 2000
5
o
o 1500
o
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@
= 1000
500
0
2000 2001 2002 2003 2004 2005 2006 2007 2008 2009 2010
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pligero 24.34% | 21.06% | 26.65% | 24.05% [ 23.34% | 24.07% | 25.54% | 27.24% | 29.21% [ 31.21% | 32.39%
mPesado 5B.91% |53.86% | 68.42% | 71.95% | 72.66% | 71.51% | 68.92% | 66.31% |53.25% | 58.43% | 55.20%
Total 3012 |3127.1|2177.2 | 33709 (3382933334 |3255.7 | 2075.7 [ 2791.5 | 2601.5 | 2575.9

Gréfica 1: Produccion de tipos de crudo en México, periodo 2000-2010 (4).
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©
3
= 500
0
2000 | 2001 | 2002 | 2003 | 2004 | 2005 | 2006 | 2007 | 2008 | 2009 | 2010
m Combustéleo| 419.8 | 430.4 | 436.1 | 381.1 | 356.5 | 337.9 | 323.3 | 301.5 | 288.7 | 316.2 | 322.3
m Diesel 530.8 | 563.2 | 533.8 | 615.6 | 649.4 | 636.4 | 656.2 | 668 | 687 |673.9| 579
m Gasolinas 785.9 | 780.5 [ 796.5 | 890.4 | 933.3 | 910.2 [ 912.5|912.8 | 901.4 | 943.1 | 848.3
mGaslicuado | 249 | 278 | 31.3 | 338 | 28 | 30.6 | 254 | 26.6 | 25.9 | 27.1 | 255

Gréfica 2: Produccion de principales petroliferos en México, periodo 2000-2010 (4).
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1200
3
E 1000
o
3 800
5
° 600
o
wn
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=
200
0
2006 2007 2008 2009 2010
m Diesel 345 358 378 366 377
B Querosinas 61 68 72 76 79
m Gasolinas 719 761 799 811 843

Grafica 3: Demanda de gasolinas y diesel en México, periodo 2006-2010 (3).
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Gréfica 4: Importaciones de petroliferos en México, periodo 2000-2010 (4).

Es por todos estos aspectos que los proyectos mas urgentes en los que se estima que se debe

invertir en los préximos afios a nivel nacional, de preferencia de manera simultanea, son (3):

-Conversion de 3 de las 6 refinerias existentes.

-Ampliacion de la capacidad de refinacion en al menos 500 mil barriles diarios.
-Incrementar la capacidad de importacién, almacenamiento y distribucion.
-Mejora de calidad en los combustibles.

-Mejora del desempefio operativo de las instalaciones.
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REFINERIA DE TULA, HIDALGO

La refineria Miguel Hidalgo se encuentra en el municipio de Tula de Allende, Hidalgo. La primera
etapa de su construccion se inauguré el 18 de marzo de 1976 con una capacidad inicial de
procesamiento de 150000 bpd. Se encarga de procesar alrededor del 24% del crudo total refinado
en el pais contando con una capacidad actual de 325000 bpd de crudo, y con una capacidad de

alrededor de 80000 bpd en sus plantas cataliticas.

Es la abastecedora principal en la zona metropolitana del Valle de México, Estado de México,
Hidalgo, Morelos y en menor medida de los estados de Guerrero, Guanajuato, Querétaro,

Michoacén y Puebla.

o SRR

Refineria “Miguel Hidalgo” 5 &
= j.. T

gt

Figura 2: Plano de localizacion de la refineria Miguel Hidalgo, Tula.
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Antecedentes

La desintegracion catalitica en lecho fluidizado (Fluid Catalytic Cracking) consiste en llevar a cabo la
descomposicion de moléculas pesadas o complejas en moléculas més ligeras o simples mediante el
uso de calor, presiony en presencia de un catalizador, representando asi uno de los procesos mas
importantes en la refinacion del petréleo debido a la importancia estratégica y econémica que
tiene al convertir productos de bajo valor como residuos de destilacion en productos de mayor
valor, principalmente gasolinas y olefinas. Es por esta razon que continuamente las industrias

buscan optimizar la operacién de sus unidades FCC.

Otra razon importante por la cual el proceso FCC ha tomado importancia es por la capacidad que
presenta para reducir emisiones toxicas al medio ambiente al producir gasolinas mas limpias con

menos contaminantes (5).

El proceso de craqueo catalitico fue comercializado por primera vez en 1936; en sus inicios se
utilizaban maltiples equipos alternando entre reactores de lecho fijo para el craqueo, agotadores,
regeneradores y recirculaciones. En 1940 el proceso evoluciond incorporando un lecho movil en
vez del fijo mejorando con ello el intercambio de calor y la flexibilidad de la operacion; hasta que
en 1943 se puso en operacion la primera unidad de desintegracion catalitica de lecho fluidizado.
En 1951 la compaiiia Kellogg puso en marcha la primera unidad Orthoflow, la cual elimina lineas
externas del catalizador. En 1960 el desarrollo a fondo del proceso de craqueo catalitico fluidizado
fue posible gracias a la innovacion en el uso de catalizadores a base de zeolitas con gran actividad
y selectividad, y la aparicion de las técnicas de craqueo en elevadores verticales (riser); con estos
desarrollos se logro producir destilados de mejor calidad a partir de productos de menor calidad y

reducir el inventario y costos de uso de catalizadores (1) (5).

En México, la actividad de desintegracion catalitica FCC se inicié en 1958 en la ex-refineria de

Azcapotzalco:
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Localizacion Afo de disefio  Tecnologia usada

Cd. Madero 1960-1972 ESSO IV
Minatitlan 1963 UOP
Salamanca 1972 Kellogg
Tula FCC-I 1972 Kellogg

Salina Cruz FCC-I 1975 Kellogg
Cadereyta FCC-I 1975 Kellogg
Salina Cruz FCC-I 1988 Kellogg
Tula FCC-II 1991 Kellogg
Cadereyta FCC-I 1958-1993 ESSO IV — S&W*

*Unidad FCC trasladada a Cadereyta al cierre de la refineria de Azcapotzalco y redisefiada por S&W.

Tabla 3: Unidades FCC en México (6).

Las unidades FCC actualmente son capaces de procesar distintos tipos de cargas dependiendo los
rendimientos globales de la refineria; en el caso de México, la mayoria de los crudos que son
procesados son pesados (mayor contenido de contaminantes y compuestos de alto peso
molecular), lo cual en consecuencia hace que las alimentaciones a la FCC sean mas pesadas

también.

Descripcion general del proceso
El proceso involucra una serie de sistemas que interactian dindmicamente estableciendo

equilibrios térmicos, materiales y mecéanicos. La unidad FCC en su conjunto se compone por (5) (7):

- Convertidor de la FCC con reactor tubular vertical ascendente “riser”, ciclones cerrados,
agotador, separador, distribuidor del catalizador gastado, regenerador, cAmara de orificios y

sistema de recuperacion de calor.
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- Torre fraccionadora.

- Unidad de recuperacion de vapores (torre agotadora-absorbedora, debutanizadora,
depropanizadora y depentanizadora).
- Unidad de tratamiento de aminas.

- Unidades de tratamiento adicionales.

Por razones del alcance del proyecto solo se hablard del convertidor y sus componentes. Una

pequefia descripcion del resto del proceso se podra encontrar en el apéndice II.

El proceso se inicia en el elevador vertical o “riser” al cual se inyecta una alimentacion
precalentada que por lo general es el residuo de vacio (HVGO) proveniente de alguna de las
plantas de destilacion al vacio. El precalentamiento se realiza mediante el intercambio de calor con

los productos de la misma unidad FCC y la torre fraccionadora de ser posible (7).

La alimentacion inyectada a la unidad entra en contacto con catalizador caliente proveniente del

regenerador, el cual vaporiza y eleva la mezcla a la temperatura de reaccion requerida.

Al mismo tiempo que es inyectada, la mezcla de catalizador e hidrocarburos es fluidizada y elevada
en el riser mediante vapor de dispersion. Una vez que entran en contacto la cargay el catalizador
caliente se lleva a cabo el craqueo conforme la mezcla avanza a través del riser y la reaccion
contintia hasta llegar al separador donde con ayuda de un sistema de ciclones se separa el

producto gaseoso del catalizador.

Los gases productos de la reaccion se trasladan a una torre fraccionadora para separarlos en sus
distintos cortes finales mientras que el catalizador es canalizado a un equipo agotador en donde,
mediante vapor de agotamiento en contraflujo, se retiran del catalizador los restos de gas que
pudieron haber quedado atrapados y se mantiene la fluidizacion del lecho del reactor para evitar
gue dichos gases entren al regenerador y puedan causar un consumo extra de aire o una excesiva

desactivacioén del catalizador.
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En la Gltima etapa el catalizador pasa a un regenerador en el cual se mantiene fluidizado mediante
una corriente de aire mientras el coque superficial es quemado y convertido en gas de
combustién, principalmente CO,. El calor de combustién generado en esta etapa es suficiente para

abastecer las necesidades de intercambio de calor de todo el proceso.

Por ultimo, el catalizador caliente regenerado es retornado al riser para continuar siendo utilizado

en la reaccion de craqueo.

Los productos principales que se obtienen como resultado de la reaccién de desintegracion

catalitica son (1) (8):

e Gas 4acido: Generalmente compuesto por H,S y dioxido de carbono, es de caracter
corrosivo para el proceso.

e (Gas combustible o LP: Es una mezcla de hidrocarburos ligeros como el propano y butano
comprimidos y licuados cuyo uso como combustible puede ser tanto doméstico como
industrial.

e Propano/propileno: Son compuestos con valor Gtil para varios otros tipos de industrias y
como combustible.

e Butanos/butilenos: Al igual que el propano y propileno son de utilidad para otras
industrias e incluso para procesos de la propia refineria como la tratadora de naftas.

e Gasolina catalitica: Es una mezcla de hidrocarburos liquidos volatil y habitualmente el
producto que se busca obtener en el proceso.

e Aceite ciclico ligero: Es un producto pesado rico en compuestos aromaticos.

e Fondos obtenidos en la fraccionadora.

Las alimentaciones tipicas que se inyectan a la unidad FCC contienen moléculas cuyo punto de
ebullicién esta entre los 650 y 1500 °F. Los tipos de alimentaciones que generalmente se usan

durante una operacion normal son (1):
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Sy0 NN
Aplicacién Alimentacion Productos principales
Craqueo de gasoleo Gasoleos de vacio (VGO) Gasolina de motor, LCOy LPG
Craqueo de residuo Residuo atmosférico, VGO, | Gasolina de motor, LCOy LPG

residuo de vacio

Craqueo para petroquimicos Gasoleo de vacio y residuos | Olefinas ligeras (C,, Cs, C4) Yy
afadidos aromaticos

Tabla 4: Unidades FCC en México (1).

La Unidad Desintegradora de Lecho Catalitico Fluidizado tipo Orthoflow nimero 2 (FCC Il) de
Petréleos Mexicanos de Tula, Hidalgo, tiene una capacidad de 6380 m®/dia (40000 BPD) cuya
alimentacion es una mezcla de gaséleos de vacio provenientes de procesar una mezcla de crudo
60% Istmo y 40% Maya (7).

Riser

El tubo elevador o “riser” es la seccién de la unidad que funciona como reactor. La carga es
precalentada con intercambiadores de calor que aprovechan el calor de las salidas de la torre
fraccionadora. Pueden agregarse recirculaciones a la carga fresca de la unidad que también son
aprovechadas para precalentar la carga, sin embargo, estas recirculaciones suelen ser pequefias en

comparacion al volumen total de la carga (alrededor del 5% en volumen) (5) (7).

La carga es inyectada en la parte inferior del riser a través de 6 boquillas, donde se mezcla con
vapor de dispersion, vapor de fluidizacion lateral y catalizador caliente regenerado proveniente del
regenerador, el cual vaporiza y eleva la temperatura de la carga hasta la temperatura requerida

para la reaccion.

El catalizador regenerado es ingresado al riser a través de una vélvula tapon que regula su flujo.

Esta valvula es controlada seguin la temperatura de salida que se requiera en el riser.
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Figura 3: Convertidor catalitico modelo Orthoflow F, Kellogg (5).

El catalizador debe ser fluidizado antes de ser ingresado al riser mediante gas combustible tratado
o vapor con el fin de buscar que el perfil de densidad sea uniforme a lo largo de la seccion
transversal del reactor y de esta forma asegurar un contacto 6ptimo catalizador-carga; ademas, el
tiempo de contacto entre el catalizador y la carga debe ser corto para poder lograr la conversion

deseada y evitar que ocurra una desintegracion excesiva de la alimentacion.

El riser a grandes rasgos puede dividirse en una seccion donde la carga vaporizada es acelerada
verticalmente y otra donde el didmetro interno es aumentado con el fin de manejar
adecuadamente la expansion de los vapores de reaccion y lograr mantener un tiempo de contacto

adecuado.
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Al final del riser la estructura consta de codos de 90° que desvian el flujo saliente

separador y el sistema de ciclones; dichos codos estan disefiados para formar una cama de

catalizador que actie como recubrimiento y asi minimizar la erosion del equipo (7).

Reaccion

La principal diferencia entre una reaccion de craqueo catalitico y una de craqueo térmico consiste
en que el craqueo térmico se lleva a cabo via radicales libres, mientras que el craqueo catalitico se
realiza via iones de carbono, los cuales se asocian con los sitios acidos de Bronsted en el

catalizador (1).

El mecanismo de reaccion general esta dado por los siguientes pasos (8):

a) Craqueo térmico inicial:

nCgHyg — CH, + CHs — (CH,), — CH = CH,

b) Cambio de protones:
CH; — (CH,)y —CH =CH, + BH -» CH; — (CH), — C*H — CH3 + B~
*BH = Sitio Bronsted del catalizador (proporciona protones para la formacion de iones

carbenio).

C) Ruptura del enlace B:

CHs — (CH,), — C*H — CHy » CH3CH, = CH, + C*H,CH,CH,CHs

d) Reordenamiento de la estructura (orden de estabilidad del i6n carbonio:

terciario>secundario>primario):

CH;
+ + |
CH,CH,CH,CH3 & CH; CHCH,CH; & CH; — ¢ —CH;
—+

e) Transferencia de ion hidrégeno:
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CH, CH;
I I +
CHy;— C —CH;+ CgHig— CH;— C —CH;+ CHy CHCH,R
+ I
H

Durante la reaccién de desintegracion en la unidad FCC, lo primero que sucede es la
desintegracion de los gaséleos en parafinas y olefinas cuyos intervalos de ebullicién se encuentran
en el rango de las gasolinas (Cs-Cy2), n-butanos, butenos y propileno; los compuestos aromaticos
con radical alquilo pierden su alquilo para dar lugar a compuestos aromaticos y olefinas, y los

componentes de aromaticos grandes pueden condensarse y formar aromaticos mas grandes

(coque) (1).

Desintegracion de parafinas en parafinas y olefinas ligeras:

CnH2n+2 - CmHZm + CpH2p+2 (Tl =m+ p)

¢ Desintegracion de naftenos (parafinas ciclicas) a olefinas mas ligeras:

CnHZn - CmHm + CpH2p (Tl =m+ p)

¢ Desintegracion de olefinas a olefinas mas ligeras:

CnHZn - CmHZm + CpHZp (Tl =m+ p)

e Desalquilacién de alquil aromaticos:
ArC,Hy, 41 — ArH + C,Hy,

*Ar = Aromético

e Reacciones de las cadenas lineales de los anillos aromaticos:

ArCnH2n+1 - ArCmHZm—l + CpH2p+2 (Tl =m+ p)

Las reacciones secundarias consisten en la degradacion o fraccionamiento subsecuente de los

productos de las reacciones primarias hasta llegar incluso a producir ciertas cantidades de grafito e
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hidrogeno dependiendo del tiempo y las condiciones de la reaccién, es por ello que estas

reacciones resultan indeseables en el proceso.

Gasbleo Gasolina
e © © ©

Diesel LPG + Coque

Figura 4: Principales productos obtenidos por orden de fraccionamiento catalitico a partir de gasoleo (1).

Reactor-Separador

En el separador del convertidor se alojan los ciclones superiores y los ciclones del riser. Los
ciclones se encargan de separar el catalizador de los vapores producidos, lo cual impide que la
reaccion continlie y se produzca un fraccionamiento térmico excesivo de los hidrocarburos. Un
aproximado del 95% al 97% de los vapores de los ciclones del riser son dirigidos directamente a los
ciclones superiores, mientras que del 3% al 5% de los vapores queda retenido en el catalizador y es
arrastrado a las piernas de los ciclones del riser, las cuales estan sumergidas en el catalizador que
forma el lecho del agotador con el fin de que se forme un sello que impida el flujo de los vapores
hacia las piernas y se mantenga asi dentro del rango de 3% a 5% previamente mencionado.

Es importante que las piernas de los ciclones no se encuentren excesivamente sumergidas en la
cama del catalizador ya que se podrian “inundar” y causar un arrastre excesivo de catalizador

hacia la fraccionadora (7).

Los vapores de los ciclones superiores son dirigidos a la torre fraccionadora mientras que el

catalizador gastado se dirige al lecho del agotador.

Agotador

Al pasar el catalizador gastado al agotador es tratado con vapor de agotamiento en
contracorriente con el fin de eliminar los vapores de los hidrocarburos que hayan sido arrastrados
ya que de llegar al regenerador causardn un aumento en los requerimientos de aire, en la
temperatura de la cama del regenerador y en la cantidad de hidrégeno contenida en el coque.

El agotador esta disefiado con dos anillos de distribucion de vapor de media presion, uno en la
parte superior, que distribuye aproximadamente el 40% del vapor de agotamiento total utilizado,

y otro en la parte inferior (7).
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En la parte superior se remueve la mayoria de los vapores de hidrocarburos arrastrados mientras
que en la seccion inferior se cuenta con mamparas para asegurar una combinacion lo
suficientemente eficiente en el contacto, tiempo de residencia y presion parcial del vapor, para

que los hidrocarburos sean difundidos fuera de los poros del catalizador hacia el vapor.

Después de pasar por el anillo inferior, el catalizador es dirigido hacia el cono del agotador donde
es fluidizado con vapor de aireacion para lograr un flujo estable y una densidad equivalente
uniforme. La cantidad de vapor de aireacion puede variar continuamente dependiendo de las
caracteristicas del catalizador que se esté tratando (densidad de bulto, velocidad de desgaste o
dureza estructural, forma estructural, tamafio de particula, su habilidad para arrastrar gases, nivel

de desaireacion, etc.

Es esencial que desde el cono se asegure una adecuada distribucién del flujo de catalizador hacia
el regenerador ya que de no hacerse resulta muy complicado corregir problemas de fluidizacion

solamente con el vapor de aireacion.

Al final del equipo una valvula de tapén controla el nivel de la cama del agotador y el flujo de

catalizador que entra al regenerador.

Los niveles de las camas de catalizador dentro de las distintas secciones del convertidor se calculan
mediante la cabeza estatica o peso que ejerce la columna de catalizador mediante medidores de

presion diferencial, y la densidad del lecho del catalizador.

Regenerador

El catalizador gastado fluye del cono del agotador a la pierna de catalizador gastado para llegar al
pozo del regenerador. Mediante un compresor de aire se fluidiza el catalizador hasta la parte
superior del pozo, donde es distribuido uniformemente en la parte superior de la cama del

regenerador.

En el regenerador, el coque depositado en el catalizador es quemado para poder regresar al

catalizador a condiciones en las que pueda ser reutilizado. El coque generado en la reaccion y

23


http://www.novapdf.com/
http://www.novapdf.com/

G WL T

funciona como combustible formando gases de combustién, SO, y NO,. Para llevar a cabo esta

combustién un soplador de aire se encarga de suministrar el oxigeno requerido.

El calor producido por la reaccion generalmente es suficiente para mantener la temperatura
requerida durante una operacién normal (mayor a 427 °C para lograr la combustién del coque); sin
embargo, hay veces en que la cantidad de cogue que es quemado no es suficiente para mantener
la temperatura de operacion requerida, en este caso puede optarse por adicionar un exceso de
oxigeno y aumentar la temperatura de salida del riser, recircular fondos de la fraccionadora al
riser, modificar la temperatura de precalentamiento de la carga, disminuir la cantidad de vapor de
agotamiento o de dispersion, o en altimo caso, alimentar aceite de antorcha (esto disminuye la
actividad del catalizador). Durante una operacion de arranque, ademas del aceite de antorcha, se

suele utilizar un calentador de aire para elevar la temperatura del catalizador (7).

El regenerador opera en balance térmico, es decir, la carga de calor que entra es la misma que se
remueve, de forma tal que la temperatura del regenerador se mantenga constante. Esto debe ser
asi porque la temperatura influird en la carga térmica que lleve el catalizador que es regresado al

riser y por tanto en todo el balance energético y material de la unidad.

El regenerador cuenta con un sistema de ciclones para separar los gases de la combustién del
catalizador regenerado. En el domo del regenerador se suministra vapor para purgar los gases que

puedan quedar estancados y no ocasionen combustién adicional.

Los gases producidos en la combustién fluyen hacia ciclones donde son separados del catalizador
que arrastran, se recolectan en un anillo externo (cAmara plénum), pasan por una vélvula
deslizable a la cAmara de orificios y al enfriador de gases de combustion, y por altimo son llevados

a una chimenea.

Casi todo el mondxido de carbono que sale de la cama del catalizador en la fase densa es
convertido a diéxido de carbono en la fase diluida del regenerador, de tal forma que los gases que

entran a los ciclones deberan estar esencialmente libres de CO. Este modo de operar se conoce
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densa y la fase diluida del regenerador la cual se debe a lo que se conoce como combustion
retardada controlada. El catalizador recuperado en los ciclones se junta con el resto del catalizador

regenerado y es recirculado al reactor tubular.

El nivel de la cama de catalizador del regenerador queda establecido en base al nivel de la cama en
el agotador y el inventario de catalizador del convertidor en general; la presién se controla
modificando la apertura de una vélvula deslizable de gases de combustién para lograr un valor
definido entre la presion diferencial del separador y el regenerador (la presion del regenerador

maés alta que la del separador).

Las principales variables que influyen en la temperatura del regenerador son (9) (7):
e Elflujoy temperatura del catalizador que ingresa.
o Latemperaturay flujo del aire suministrado.
e lacarga térmica aportada por la combustion producida.
e Eluso de aceite de antorcha (en el caso del arranque del equipo).
o Elflujo de catalizador que es suministrado al riser.

¢ Elflujo de los gases de combustidn que salen del regenerador.

Catalizador

En un principio, cuando el proceso operaba en lecho fijo, se utilizaban catalizadores granulados o
extruidos. Mas tarde en los 40’s se desarrollaron catalizadores a base de silico-aluminatos amorfos
sintéticos, en 1950 se incorporaron catalizadores de alta actividad, mayor estabilidad y mejores
propiedades de fluidizacion, hasta que en los 60’s surgieron catalizadores con silico-aluminatos

cristalinos (zeolitas tipo Y) como componentes activos (5).

Las propiedades del componente activo en el catalizador para el proceso FCC estan en funcion de
la cantidad de sitios &cidos que presenta, tamafio de poro, resistencia a envenenamientos, y
estabilidad térmica e hidrodindmica; siendo elegido en base al costo y a los requerimientos de la
unidad de produccién, ya sea para maximizar la produccion de gasolina, destilados ligeros,

olefinas, octanaje, etc. (5)
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Mientras que el componente activo representa del 10% al 40% del peso del catalizador, eIresto
del catalizador consiste en una matriz conformada por silico-aluminatos amorfos. La matriz sirve
de soporte y medio de dispersion para el componente activo, ademas de generar un tamafio
adecuado de particula para la fluidizacion, minimizar pérdidas de sitios activos, proveer de buena

transferencia de calor segin los requerimientos necesarios y captar y neutralizar contaminantes

().

Hay catalizadores a los que se les agrega cierta cantidad de tierras raras (del 2% al 5% del peso del
catalizador) con el fin de aportar estabilidad térmica e hidrodindmica a la zeolita y generar un
aumento en la actividad para causar una mayor conversion, aunque algunos inconvenientes de
esto son el aumento de la selectividad por el coque y la disminucion por las olefinas y gasolinas.
También suelen agregarse componentes llamados aditivos para mejorar ciertas caracteristicas del

catalizador, como por ejemplo (5):

- Promotores de combustién de CO: Disminuyen el carbdn en el catalizador regenerado y
emisiones de CO, mejoran la actividad, selectividad y estabilidad.

- Aditivos de octano: Incrementan el octano de gasolinas y el rendimiento de isobutileno y
olefinas.

- Reductores de SO,: Reducen emisiones de SO,

- Pasivadores de metales.

Algunos ejemplos de aditivos comunes son las arcillas, las cuales se utilizan para mejorar la
porosidad; alimina o silica-alimina para mejorar la actividad o uniéon de los componentes; y

titanio o azufre para mejorar el rendimiento obtenido.

Los catalizadores preferidos para el proceso FCC son los hechos a base de zeolitas cristalinas de
silica-almina, ya que se ha encontrado que proporcionan buena estabilidad y actividad a las
condiciones que requiere el proceso, ademas de una estructura tridimensional y poros que
permiten la reaccién de craqueo de manera sencilla. Actualmente el componente activo utilizado

comunmente suele ser un silico-aluminato cristalino llamado Zeolita Faujasita Y (1).
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Figura 5: Estructura de una zeolita Faujasita Y (1).

En general, para poder considerar el uso de un catalizador en el proceso FCC, este debe contar con

las siguientes propiedades (1):

-Alta estabilidad al calor y al vapor (>1600 °F).

-Estructura tridimensional.

-Alta actividad (acidez).

-Poros amplios (7.5 A).

-De ser posible se prefiere reemplazar los &tomos de sodio presentes en la estructura con otros
iones.

-Bajos tamarfios de la celda unitaria del catalizador incrementaran la generacion de olefinas C3 y Cq,
octanaje en la gasolina y reduccién de la formacion de coque.

-Para los catalizadores usados comercialmente, la actividad varia entre 58 a 77 MAT, mas

comunmente entre 62y 72 MAT.

Idealmente, cada alimentacion requiere una formulacion Unica de relacion zeolita/matriz en el

catalizador para poder lograr los productos requeridos.

En la unidad FCC de Tula, el catalizador fresco y el catalizador gastado son almacenados en dos
silos distintos, el silo de catalizador fresco puede almacenar el suministro de 30 dias (190 Ton m.)

mientras que el de catalizador gastado puede almacenar el inventario méximo del convertidor
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(240 Ton). El catalizador de los silos es transportado al regenerador con ayuda de un soplad

aire, y de igual forma es descargado del regenerador al silo de catalizador gastado (7).

El catalizador utilizado varia en tamafio de particula desde los 5 a los 200 micrones, siendo el
promedio de 60 micrones, y siendo de especial importancia las particulas de 0 a 40 micrones para
mantener una buena circulacion de catalizador (generalmente deben representar més del 8% del
inventario de catalizador en el convertidor); la existencia de estas particulas de menor tamafio en

el catalizador recirculado dependera de la eficiencia de los ciclones (7).

Algunos de los metales que se adhieren al catalizador durante el proceso, como el vanadio y el
niquel, actdan por si mismos como catalizadores de desintegracion pero reducen la selectividad

del catalizador.

El catalizador también puede sufrir desgaste o ruptura de su estructura debido a las condiciones
de operacion o el roce con las paredes de los equipos y con las otras particulas presentes.

La actividad del catalizador en este caso, puede definirse como la habilidad que tiene para llevar a
cabo la reaccion de desintegracion en una alimentacion de gasoleo a ciertas condiciones de
operacion; sin embargo, la medicion de la actividad varia de acuerdo a las condiciones mas

aceptables y aprovechables para el usuario.

Es comun que el catalizador fresco sea agregado periddica o continuamente para compensar la
desactivacion progresiva del catalizador regenerado y posibles pérdidas durante la operacion
normal, ademds de poder remover del inventario el catalizador que se encuentre excesivamente

gastado.

Variables de operacién principales
Existen principalmente cuatro variables de operacion que afectan el grado de conversion que se
logra en la unidad (9) (7):

- Actividad del catalizador.

- Temperatura de salida del riser.

- Tiempo de contacto del hidrocarburo y el catalizador.
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- Proporcién hidrocarburos-catalizador en el riser.

Estas variables deben controlarse con el fin de evitar consecuencias como un fraccionamiento
excesivo de la alimentacion para evitar la formacion de gas y coque, y uso excesivo de catalizador

fresco.

Por otro lado, el balance de calor del convertidor en general quedara condicionado por 3 aspectos
©) (7):
- Los requerimientos de calor en el riser para llevar a cabo la reaccion a la conversion
deseada.
- La cantidad de coque formado en el catalizador, combustible que determinara en cierta
medida la temperatura que adquiera el catalizador en el regenerador.

- Elflujo de catalizador regenerado caliente que es devuelto al riser.

Si alguno de estos aspectos es cambiado, alguno o ambos de los otros aspectos se veran

modificados para mantener el balance térmico existente.

Para identificar los productos, generalmente se definen temperaturas ASTM para cada fraccion
obtenida, por ejemplo, al aceite ciclico ligero (LCO) se le define como un material liquido que
hierve arriba de los 221 °C ASTM, mientras que los fondos de fraccionadora se definen como un

material mas pesado que los 343 °C ASTM.

Las variables de operacién mas importantes de la FCCU y que por tanto, pueden ser controladas
directamente por los operadores para modificar el proceso, son (9) (7):

- Temperatura del riser.

- Flujos de recirculacion.

- Temperatura de precalentamiento de la carga.

- Flujo de lacarga.

- Flujo de aire al regenerador.

- Flujo de reposicion de catalizador.

- Flujos de aire o gas para fluidizacion.
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Algunos de los errores mas comunes respecto al uso de modelos computarizados es que se piensa
que cualquier persona con minima experiencia puede utilizarlos y que cualquier dato obtenido o
medido puede ser ingresado y simulado con el algoritmo adecuado, sin embargo, un equipo
instalado en una planta dificilmente actia de forma idéntica al modelo del disefio original. Al
realizar una reconfiguracion del disefio de una planta o algiin cambio en un proceso es necesario
cuantificar el desempefio actual de los equipos de manera fidedigna para no llevarlos a un punto
de operacion mas all& de su limite, sin mencionar que dicho estudio del desempefio debe ser

efectivo y con el menor costo posible.

Al trabajar con un simulador de proceso, algunos de los principales puntos que deben asegurarse

para obtener resultados confiables son:

1) Que los datos ingresados representen correctamente el proceso y la operacion de los
equipos a modelar o simular mediante la comprobacién de su fuente.

2) Que el modelo matemético que utiliza el simulador represente de forma adecuada el
comportamiento de las sustancias con las distintas condiciones de operacién a
implementar. Esto a través de las recomendaciones que cada método indica segun el tipo
de proceso a tratar.

3) Que el operador del simulador sepa interpretar de forma adecuada los resultados

reportados para detectar y corregir “sin sentidos” o datos erroneos.

El simulador Aspen Refsys representa una opcién bastante buena para realizar simulaciones y
optimizaciones de las distintas unidades que conforman a una refineria ya que utiliza modelos
integrados de cada planta presentados en una interfase de usuario sencilla pero que posibilita
cambios en su ejecucion y modelaje dependiendo de las necesidades del operador y de la

precision de los resultados requeridos (ver apéndice ).

Durante la ejecucion del programa el usuario interacttia con una serie de distintas ventanas en las
cuales debera ingresar los datos requeridos para la simulacion. A continuacion se describirad la

secuencia en la ejecucion y captura de datos realizada para el presente proyecto de tesis.
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Componentes

Al iniciar un nuevo proyecto la primera ventana que se nos presenta es la de “simulation basis
manager”, en ella, en la primera pestafia, el simulador da la opcion de crear grupos de

componentes segun se necesiten de acuerdo a las especificaciones de cada proyecto.

Debido a que se va a tratar con un gaséleo derivado de las sucesivas destilaciones del crudo que,
como ya se menciond en puntos anteriores, es una mezcla compleja de varios componentes,

existen dos formas principales de indicar los componentes a utilizar:

1.- En la pestafia de “components” del “basis manager” se hace click sobre el botén de “Import...”
y dentro de la carpeta “Paks” del simulador se elige el archivo “petroleumCompl.cml”. Este
archivo contiene todos los componentes basicos que cominmente se encuentran en los distintos
procesos de refinacion del petréleo por lo que resulta muy conveniente para realizar simulaciones

estandar y semi complejas para una refineria.

2.- En la pestafia de “components” del “basis manager” se hace click sobre el botdn de “add”, lo
cual abre la biblioteca o base de datos del programa donde se pueden ingresar uno por uno los

componentes a utilizar.

Se decidio utilizar el primer método ya que la complejidad de la simulacién concuerda con la
cantidad de componentes que dicha opcion presenta, ademas de tener la ventaja de que incluye
componentes hipotéticos previamente creados que seran necesarios para la simulacion para

representar las mezclas complejas obtenidas.

Componentes hipotéticos
Son componentes que no estan dentro de la biblioteca normal de componentes de Hysys y

pueden representar componentes puros, mezclas, sustancias complejas o incluso sélidos.

La forma mas sencilla de crear un componente hipotético solamente requiere que sean
especificados el tipo de grupo funcional predominante de la molécula (alcohol, hidrocarburo,

amina, etc.), su punto de ebullicién, su gravedad especifica (0 densidad del liquido) y el método de
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hipotético pueden especificarse otras de sus propiedades y, en caso de tratar con componentes
para los cuales se conoce su estructura molecular, puede describirse su estructura con la opcion

“UNIFAC component builder”.

4 Simulation Basis Manager E_l &

Component Lists .
Databark Selection

v Hv5vS Databanks
" Aszpen Properties Databanks

Add

| Deels |
[mpot.... I

Befrezh

b —

Components | Fluid Pkgs J Hypotheticalz J Qil Manager J RefSYS Aszap Manager J Reactions J Component baps JUser Froperties J_‘

Enter BT Ervironment... | i Enter Simulation Environment. . |

Figura 6: Pantalla de seleccion de componentes en Hysys.

Para el presente caso no es necesario ingresar nuevos componentes hipotéticos ya que como se
menciono, la opcion elegida para indicar los componentes a utilizar incluye los componentes

hipotéticos necesarios para la simulacion.

Paquete de fluidos

Los paquetes de fluidos contienen la informacion necesaria para el célculo de las propiedades
termodinamicas dentro de la simulacion y constituyen el corazon de la simulacion ya que son los
modelos matematicos que representaran el cambio en las propiedades de los componentes a lo

largo de todo el proceso.

El entorno de simulacién permite utilizar distintos paquetes de fluidos en un mismo proyecto pero
siempre es necesario elegir al menos uno. Dependiendo del paquete que se elija serd o no
necesario especificar informacion adicional como entalpias, factores de correccion, coeficientes

binarios, etc.

32


http://www.novapdf.com/
http://www.novapdf.com/

G W T 7

Simulacién de la Unidad FCC Il de la refineria Miguel Hidalgo, Tula v &

e —
LSyOP

& Simulation Basis Manager =l =

Current Fluid Packages Flowszheet - Fluid Pkg Azzociations
Basiz-1 MC: 76 PF: Peng-Robinzon Flowszheet Fluid Fkg To Use
| Caze [Main] | Easziz-1
Diefault Fluid Pkg Basiz-1 - ]
Impart....
Fluid Pkg for Mew Sub-FlowS heets
i* sze Default Fluid Pkg

i Uze Parent's Fluid Pkg

Components  Fluid Pkgsl Hypotheticals J Oil kM anager J RefSY'S Azzay Manager J Feactions J Component kaps JUser Froperties J_‘

Enter BT Enwironment... |

Enter Simulation Environment. .. |

Figura 7: Pantalla de seleccion de paquetes de fluidos en Hysys.

Los distintos paquetes de fluidos que Hysys ofrece se dividen por su naturaleza en 5 grupos y un
listado general de éstos:

-“All types”: Muestra todos los paguetes disponibles.

-“EOS”: Muestra solo aquellos paquetes basados en ecuaciones de estado.

-“Activity models”: Muestra solo aquellos paquetes basados en modelos de actividad de liquidos.
-“Chao Seader Models”: Muestra paquetes de métodos semi empiricos basados en Chao Seader.
-“Vapour Pressure Models”: Muestra modelos que utilizan valores de K de vapor de presion.
-“Micellaneous”: Muestra el resto de paquetes que no encuadran en las categorias antes descritas

(excepto “all types”).

4w Fluid Package: Basis-2 ==
* HYSYS i Aszpen Properties " COMThermo

FProperty Package Selection-

Grayzon Streed -
Fabadi-Danner

T

roperty Fackage Filter-

Lee-kKesler-FPlocker i Al Types

rMargules " EOSs

mg;“"g‘team ¢ Activity Models

METL 7 Chao Seader Models

a " “apour Press Models
" Mizcelaneous Tupes

PHR-Twu

PRSY

Sour SRE

Sour PR Launch Property wizard ]

SHE o

Component List Selection

| Component Lizt - 1 [HYSYS Databankszs] - j Wi

Set Up | Parameters J Einary Coeffs J StabTest J Phase Oider JFh-ms J T abwilar J Motes J

Delets Hame  |Basis-2 Property Pla | Edit Properties

Figura 8: Pantalla de paquetes de fluidos en Hysys.
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Ya que el paquete de fluidos es una de las partes centrales de la simulacion, aungque existe una
amplia bibliografia sobre el tipo de ecuaciones que los conforman, para este caso vale la pena
hablar un poco mas a fondo sobre las ecuaciones de estado. Muchas ecuaciones de estado se

generan tomando como base la ecuacion del gas ideal:

En esta ecuacién se considera que las moléculas tienen un volumen molecular igual a cero y por lo
tanto no interacttan entre si, por lo que se modifica agregando factores basados en las leyes de la
termodinamica y estimaciones tedricas y/o empiricas de tal forma que se puedan representar
matematicamente los efectos de las fuerzas intermoleculares, tamafio de las particulas, etc. y se
puedan mostrar asi de forma mas realista los cambios que sufre un fluido al ser modificadas sus

propiedades, ya sea que se trate de una sustancia pura o de una mezcla.

Para el caso de los gases, la desviacion cuantitativa que sufren respecto del comportamiento ideal
a una temperatura dada queda establecida por el factor de compresibilidad Z estimado a esa
misma temperatura para una cantidad especifica del gas. EIl comportamiento general que se ha
observado es que la desviacion de la idealidad se encuentra mas marcada a temperaturas bajas
y/o presiones altas. Dada esta definicion del factor de compresibilidad, la ecuacion para un gas
ideal se corrige de la siguiente forma:

PV = ZRRT..ooveooeeeoeeeeeoeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee 2]

donde el factor de compresibilidad queda definido como:

Ya que el factor de compresibilidad mide la desviacion respecto de la idealidad, también puede

describirse como:

La explicacién comun que se da para comprender porque se presentan estas desviaciones es que a

presiones altas las moléculas se encuentran més cercanas entre si, con lo cual las fuerzas y
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propiedades intermoleculares cobran mayor importancia y es necesario tomarlas en

consideracion.

Dependiendo de la naturaleza de las sustancias con que se esté tratando, existen ecuaciones que
por su conformacién matemaética logran representar mejor que otras un comportamiento
observado a las condiciones especificadas del proceso, inclusive, muchas ecuaciones de estado son
desarrolladas para mejorar la prediccion de una determinada regién del comportamiento
experimental.

Las ecuaciones cubicas de estado provienen de la asignacion de distintos valores para los términos

a, b, n, 8y e en laecuacion cubica general:

_ BT _ __ a(v-n)
Tl s Sy s S [5]

Los parametros mas importantes en esta ecuacion son a y b, llamados respectivamente pardmetro
de atraccion y parametro de repulsion o volumen molar efectivo; en base a estos, la ecuacion

qgueda compuesta por dos términos que describen estas fuerzas moleculares:
RT
v—>b
alv—mn)
(v=b)(vV2+8v+¢)

= término repulsivo

= término atractivo

Este tipo de ecuaciones suelen considerarse las méas simples para representar comportamientos
liquido-vapor. De las tres raices que se generan para el volumen solamente dos tienen un sentido
fisico en el caso de existir tanto las fases liquido como vapor, siendo la mas pequefia
representativa del liquido y la més grande representativa del vapor; en el caso de solo existir una
de estas fases, solamente habréd una raiz significativa, ya sea para liquido o para vapor. Como
regla, los valores del volumen que tienen un significado fisico son siempre reales, positivos y

mayores al valor de la constante “b”.

Aunque las ecuaciones cubicas de estado pueden resolverse para el volumen de forma explicita,

suelen utilizarse métodos iterativos.
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matematicamente en la ecuacion se puede igualar la primera y segunda derivada de la presion
respecto del volumen a cero y con ello generar las ecuaciones correspondientes para el calculo de
los términos a y b en términos de la presion y la temperatura critica, datos que son posibles de

obtener experimentalmente o estimarse en la mayoria de los casos para sustancias puras.

Ps’

V='ilig) VHtivap)
v

Figura 9: Isotermas generadas por una ecuacion cibica. Tc = Isoterma critica, Vsat = vapor saturado, PS’ =

Presion de saturacién, P = Presion, V = Vapor, C = punto critico (10).

Para el caso de mezclas deben considerarse los distintos componentes para determinar los valores
de los pardametros a y b. La solucion mas simple es la que postula la existencia de de las llamadas
“propiedades pseudocriticas”, las cuales consisten en considerar a la mezcla como una sustancia
pura cuyas propiedades criticas quedan definidas mediante relaciones de las propiedades criticas

de sus componentes, por ejemplo:

36


http://www.novapdf.com/
http://www.novapdf.com/

Simulacién de la Unidad FCC Il de la refineria Miguel Hidalgo, Tula

N N
Ten = EyiTci i Pcy = EyiPci ; etc.
i=1 i=1

G WL T

La desventaja de este postulado es que no existe una certeza de que una mezcla demuestre un

comportamiento de este tipo.

Comunmente la solucion que se plantea para las ecuaciones cubicas involucran el concepto de

reglas de mezclado, en donde los pardmetros a y b dependen de la composicion y quedan

definidos mediante interacciones binarias entre sus componentes:

bm = Zixibi .................................................... [6]
Ay = X 2 XX ereenininrinininccinisie e [7]
1
a;j = (al-a]-) /2(1 - Kl]) ........................................... [8]

donde los subindices “i” y “j” denotan algun componente de la mezcla siendo i#j.

Una vez establecida la ecuacion de estado que represente mejor el comportamiento P-V-T de

nuestro sistema, simplemente se reemplaza en ecuaciones generadas a partir de las ecuaciones

fundamentales de la termodinamica y las relaciones de Maxwell para calcular propiedades como la

entalpia o entropia, y en el caso de equilibrio de fases, coeficientes de fugacidad.

La eleccion del paquete de fluidos a utilizar generalmente se realiza en base a tres factores:

a) Lanaturaleza de los compuestos que intervienen.

b) La naturaleza del proceso.

c) Ladisponibilidad de datos.

En la literatura se han estudiado también ampliamente las ventajas y limitantes de los modelos

mas comunes en base a la experiencia de su uso y/o su andlisis matematico.
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simulador, por lo tanto a veces resulta dificil determinar que paquete de fluidos elegir para la

simulacion en turno, en estos casos, en la pantalla de eleccion del paquete de fluidos puede

hacerse click en el boton “launch property wizard”, el cual nos llevara una pantalla de ayuda

donde se nos daran las opciones de paquetes que el programa considera mas adecuadas, pero

esto no excluye el hecho de que el usuario debe conocer las limitantes de su proceso y del

paquete de fluidos elegido ya que esta opcidn, como se menciond, solo es una sugerencia y en

altimo caso, deberia utilizarse solo para reducir el rango de opciones a elegir. Las opciones

presentadas por tipo de proceso son:

Presion< 10 bar

Presién> 10 bar
Quimicoy ambiental

| Paquetes de coeficiente de
actividad

UNIFAC

| Paquetes de ecuaciones de

estado (EOS)

PRSV

| Sistemas de separacion de
aire: PR 0 PRSV

| Si hay componentes polares:

*En procesos ambientales se deben revisar los pardmetros de
linteraccion binaria y que el modelo represente bien los coeficientes
de actividad de las trazas de contaminantes

\

*Si hay acidos carboxilicos y se elige un paguete que utilice
coeficientesviriales, considerar un modelo de vapor para la fase
vapor

Para sistemas acuosos:
OLI_Electrolyte

Electrolitos :
Para sistemas acuosos y
mezclas de solventes: Aspen
PropertiesElectrolyte
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[ PR 6 SRK
Dehidratacion TEG (Trietilen- PR 6 Glycol
Glicol)
Procesamiento de aceite y gas
| Aguas acidas Sour PR 6 Sour SRK ]
Sistemas criogénicos PR 6 PRSV ]
l Depésitos e hidratos PR ]

LI

Aromaticos, extraccion BTX

(Benceno-Tolueno-Xileno), Paquetes de coeficientesde
producciénde éteres (MTBE, actividad
ETBE, TAME)

Ecuaciones clibicas de
estado; si hay fase liquida
combinar con modelo de

coeficiente de actividad

Etilbenceno o estireno

Petroquimico Fraccionador principal: Lee-
Kesler-Plocker

Plantade etileno

Tren de separaciony torre
quench: PR 6 SRK

*S hay &cidos carboxilicosy se elige un paquete que utilice coeficientes
[viriales, considerar un modelo de vapor para la fase vapor

[ |
*Si hay dos fases liquidas utilizar NRTL 6 UNIQUAC 1

PR, SRK 6 paquetes de
ecuaciones de estado (EOS)
Suministro de energia
Si el sistema solamente contiene
agua: NBS steam 6 ASME steam
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Braun K10, Chao-Seader,
Grayson-Streed, PR 6 SRK

| Si contiene hidrégeno: PR,“
Zudkevitch-Joffee o
Grayson Streed

Torre atmosférica 4 PR 6 Grayson Streed \

Refinacién

( b
| Prer;'r?]rll_'; 10 H PR 6 Grayson Streed

vacio ‘

Torre de

Braun K10 6 Esso
tabular

\‘ PRSV 6 NRTL con
AlquiladoraHF parametros de interaccion
binarios especiales

Figura 10: Diagrama de eleccion de paquetes de fluidos (2) (11).

En el caso de este proyecto, el paquete de fluidos que se eligié para la simulacion es el de la
ecuacion de estado de Peng-Robinson ya que representa bien las propiedades vapor-liquido de
sistemas no ideales de hidrocarburos a las condiciones del proceso FCC, ademas de ser una
ecuacion cubica usada comunmente en problemas de ingenieria relacionados con este tipo de
compuestos y resultar relativamente sencilla de resolver, lo cual en este caso se traduce tiempos
aceptables de célculo por parte del sistema computacional. Por otra parte es la ecuacion que
contiene una mayor base de datos en el programa por lo que al menos en este aspecto se puede

asegurar de mejor forma una simulacion mas certera.

_ RT a
v—b  v2+42bv-b2

Ecuacion de Peng-Robinson

Originalmente la ecuacion de Peng-Robinson se desarrollo para cumplir ciertos objetivos:

a) Contener pardmetros en funcién de las propiedades criticas y factores acéntricos.
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b) Ser razonablemente precisa cerca del punto critico, principalmente en el céalculo de

factores de compresibilidad y densidad de liquido.

c) Seraplicable a los calculos de todas las propiedades de los gases.

En el caso de mezclas, el pardmetro a para cada componente se define como:

donde a es el pardmetro a de la especie “i” calculado mediante sus propiedades criticas y o; €s
una funcion introducida por Soave en 1972 dependiente de la temperatura y del factor acéntrico
(w) de la especie “i”, funcidén concebida para cuadrar con los datos de las presiones de vapor de los

hidrocarburos. Asi, se tiene que para mezclas la ecuacion de Peng-Robinson [9] toma la forma:

RT am

—by  V242bv—bp?

P =
v

donde:
RT,;
b; = 0.077796
ci
RT,;)?
A, = 0.457235( ci)
ci
2
T 0.5
a; = | 1+ (0.37464 + 1.54226w; — 0.26992w?) <1 - (T—) )
ci

Cuando el factor acéntrico es mayor a 0.49, el simulador Hysys utiliza la ecuacion corregida:

2

T 0.5
a; = [ 1+ (0379642 + 1.48503w; — 0.164423w? + 1.016666w}) <1 - (T—) )
ci

Existen otras pestafias en el “basis manager” para ingresar datos de la simulacién pero para este

caso no es necesario entrar en gran detalle de su uso ya que no serén requeridas:

e Hypoteticals: Sirve para ingresar datos y crear componentes hipotéticos en caso de que se

necesiten.
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e Oil manager: Se utiliza para ingresar datos de ensayos de aceites en base a datos de bulto

y el tipo de caracterizacion a utilizar (TBP, Destilacion ASTM D1160.

o RefSYS Assay Manager: Es una opcién para ingresar datos de crudos y poder generar una
caracterizacion segun la composicion indicada.

e Reactions: Se utiliza para describir la cinética de reacciones quimicas a simular que no se

encuentren previamente ingresadas en el programa.

Una vez que se han terminado de ingresar los datos necesarios en el “basis manager” se debera

pasar a la pantalla PFD del programa para continuar con la configuracion.

En la pantalla PFD se debe hacer click en la pestafia “flowsheet” en el mena y a continuacion otro
click en la opcion “RefSYS Operations...” para desplegar la paleta de opciones dentro de la cual

esta la unidad FCC a utilizar.

File Edit Simulation | Flowsheet | PFD Tools Window Help

T ) e — - -
RN -{E i Add Stream F11 iD= |@O= ‘i@ & | 4 Enwror:;noedn;; gia::dLMth]e
| Add Operation... F12
£ DD - Case (Main) | ggp . =3 [
% Find Object.. =
H ﬁ m ‘ Eﬂ Es Flowsheet Summary @ Default Colour Scheme -

Notes Manager Ctrl+G
Palette Fid

RefSYS Operations... F& !

Upstream Operations...  Shift+F6
Mew EQ Flowsheet... Ctrl+Shift+E

Optimization Objects...

i Reaction Package...
Fluid Package/Dynamics Model...

Dynamic Initialization.,..

Flowsheet User Variables...

Figura 11: Pantalla de seleccidn de operaciones de Refsys.

Al seleccionar la unidad FCC se nos presentard una nueva ventana con dos opciones para
configurar la unidad, una proponiéndonos partir de un archivo ya existente en la biblioteca del

programa o la opcion de configurar desde cero nuestra propia unidad.
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File Edit Simulation Fowsheet PFD Tools Window Help

e tosk B Excl, 4800 oc[ow|d ENATE e
I PFD - Case (Main) |E|E\L_i|
HHE M >A7 @8 @ [Toamtonrtdams <]

p—‘ i‘C‘(‘S.T‘em ate Op ion

~Source for FCC Flowsheet

Lo HEadan Ewsting FOC Template. .

Configure a New FCC Unit...

Cancel

FCC-100

Figura 12: Pantalla de seleccidn de la configuracion de la unidad FCC en Refsys.

Eligiendo la opcion para configurar una nueva unidad aparecerd una ventana donde se podran ir

colocando los datos a ingresar.

File Edit Simulation Flowshest PFD Tools Window Help
W | Caale @ @< FHED = ©low|4 ST
£ PFD - Case (Main) == ==

HME Mg oA 7 @8 @ [DaanComusde =]

~Riser ~Regenerator

& idne Hiset * One-stage
€ Two Risers " Two-stage [Flue Gas in Series]
™ llow Midpoint Injection " Two-stage [Separste Flue Gas]

Fractionator
™ Inchude Fractionator

FCC-100

Configuration [1 of 4] Cancel

Figura 13: Pantalla de la seleccidn del tipo de convertidor de la unidad FCC en Refsys.

En esta pantalla se podra seleccionar de forma general como se encuentra constituido el riser y
regenerador de la unidad; al hacer click en la opcidn “next” la figura de la unidad quedaré indicada

en rojo. En la siguiente ventana se dara directamente click en la opcién “close”.

Una vez hecho esto, al hacer doble click sobre el dibujo de la unidad se abrira la ventana de datos

y se debera hacer click en el boton “FCC environment”. Haciendo esto aparecerd de nuevo la
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él; en este momento se hara doble click de nuevo en la imagen de la unidad con lo cual aparecera

la ventana en la que se ingresaran todos los datos.

En la primera pestafia de esta ventana llamada “design” hay dos apartados que deberan ser

llenados, el de la geometria y especificaciones de la unidad, y el de pérdidas de calor.

Para los datos de dimensiones que solicita el programa se utilizaron datos de disefio obtenidos del

manual de dicha unidad. Cabe sefialar que en el caso del riser es recomendable ingresar estos

datos en base al tiempo de residencia de los vapores méas que al del disefio establecido, es por ello

que los datos de dimensionamiento se ajustaron después durante la simulacién para que el

tiempo de residencia correspondiera al rango que se describe en el manual de operacion de la

unidad.

r

‘Sﬂ FCC Reactor Section

Design
Configuration
Geometry
Heat Loss

Mates

[E= | BT |5
Bizer
Rizer
T otal Length [m] | <emplys |
Diameter [m] <emplys |
Riser Termination Zone Catalyst Stripper
Length [m] |_| Lemply: Height [r] <emphys
Diameter [m] Lemphys Diameter [m] <emphys
' Annulus Diameter [rn] <'em|:'|t_l,l> |
Fegenerator
R egenerataor
Denze Bed Height [m] [l <emply> |
Denze Bed Diameter [m] cemphy:
Dilute Phaze Diameter [m] <emphy:
Interface Diarneter [m] <emphys |
Cyclone Inlet Height [m] <emplys |
Cyclone Inlet Diameter [m] <emplys |
Cyclone Outlet Diarmeter [m) <emphy

_——1

Design| Feed D ata J Catalpst J O peration JHesuIts J

B | ionored EO W ariables

Figura 14: Pantalla de ingreso de datos de disefio de los equipos de la unidad FCC en Refsys.
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En cuanto a los datos de pérdidas de calor, siguiendo la premisa de que la unidad opea en
equilibrio térmico, es decir, las pérdidas de calor que sufre en algin equipo la unidad son
sustituidas por alguna otra fuente manteniendo asi una temperatura constante en los equipos, es
por ello que se indica como valor de cero todas las casillas de datos en este apartado. Es necesario
aclarar que esta premisa es tedrica ya que en la realidad no se puede asegurar que no se
presenten variaciones de temperatura durante la operacion, sin embargo, puede asumirse que
estas variaciones son lo suficientemente pequefias y controladas en una operacion normal como

para asumir dicho equilibrio.

La segunda pestafia “feed data” corresponde a los datos del ensayo del crudo. Aqui primero en la
opcion “library” se selecciona el tipo de crudo a procesar; haciendo click en el botén “import...” el
archivo a seleccionar serd el correspondiente a un gasoleo de vacio. Este archivo contiene datos
sobre los distintos cortes del crudo segun el porcentaje que ocupa cada uno dentro de la mezcla;

estos datos pueden ser modificados si se requiriera.

iﬂ FCC Reactor Section E“E”E'
Feed Data eeds : Properties of Selected Feed
; ; i MName Feedl | «
Library Feed Type Wacuum Gaz Ol [
Properties AP Gravity - 3 <empty: [T
Specific Gravity B0 /G0F <empty:
Diztillation Type TEF
Initial Paint [C] <emphy: |
5% Point [C] <emplys |
10% Paint [C] Lemplys |
30% Faint [C] <emphy: |
50% Paint [C] [ <emplys |
702 Paint [C] <emphys |
hdd.. | Delete 30% Point [C] <empty>
95% Paint [C] <empty:
LClone End Paint [C] <emphys |
L Basic Nitragen [ppmwt] <empty: |
Feed Properties Total Nitrogen [pprmwt] semply: |
(" Agzay Tatal/B azic Mitrogen Ratio <emphy: |
i* Bulk Properties Sulfur Content [3] [ <emphy: |
" Einetic Lumps Fraction of Feed S Processed <emphy: | *|

o ——

Design  Feed Data | Catalyst J Operation JHesults J

I | onoed B0 Variables

Figura 15: Pantalla de ingreso de las propiedades de la alimentacion de la unidad FCC en Refsys.
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corriente de entrada a la unidad FCC. En esta opcién es donde se agregaran los datos
correspondientes a la caracterizacion del crudo (grados API, gravedad especifica, tipo de
destilacion, etc.), para este caso los datos fueron obtenidos del manual de operacion de la unidad
FCC de Tula.

En Pemex suelen utilizarse catalizadores desarrollados por el Instituto Mexicano del Petroleo, sin
embargo, por falta de detalles acerca de las caracteristicas especificas del catalizador para esta
simulacion se decidio utilizar el catalizador A/F-3 de la biblioteca del programa el cual se afiade en
la tercera pestafia de “catalyst” de forma similar a como se seleccionaron los datos del tipo de
crudo en la primera pestafa. Esta seleccion se tomo con base a otros ejemplos de simulaciones en
la biblioteca del propio programa. Una vez hecho esto se ingresan los datos del catalizador en las
opciones de "blend” y “activity”; estos datos se obtuvieron del manual de operacion de la unidad
FCC.

-

ﬁl’! FCC Reactor Section |EI|E|
Catalyst Option For Specifying Metals Balance
; {* Constant Ecat Metals (" Conzstant Feed Metals
Library
Feed Metal:
Blend Foadd
Activity ‘W anadium [ppmwt] <emplys |
Mickel [pprovit] semphys |
S odiurn [ppmt] Lemphys |
Ira [pprowt] <emphys
Copper [pprit] Lemphys
Feed Metal Totalz and Biazes E quilibriumn Catalyzt
Tatal Biaz Yanadiumn [pprwt] <emphys
W anadium [pprmit] <emphys: | Lemphy Mickel [pprwt] <Lermphys
Mickel [pprovit] <emphy | {emphy> Sodiurm [pprmst] LEmply
Sodium [ppmwt] <emphy> | Lemply: Iran [ppmiwt] | <emphy:
Iran [ppret] <emplys | <Lemply: Copper [pprivt] Lemphys
Copper [ppravat] <emphy: <emphy
Catalpst Inwventory [kg] I <emphy
| Fresh Make Up Rate [kalh] Lemphy
E quilibriurm MAT [E] Lemphy:

= Dezign J Feed D ata Ealal_vst| O peration JHesuIts J

N | lonoec | EU Varishies

Figura 16: Pantalla de ingreso de datos del catalizador de la unidad FCC en Refsys.
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Por ultimo, dentro de la pestafia “operation” se registran los datos correspondientes a la
operacion del convertidor en cada una de las opciones que presenta. Las opciones de resolucién
por iteracion y la tolerancia de la convergencia de los resultados calculados también pueden ser

ajustadas dentro de las opciones de esta pestaria.

Cuando todos los datos necesarios se encuentren registrados la banda roja de la parte inferior de
la ventana se tornaré verde indicando que la simulacién encontré resultados convergentes, o en
su caso contrario, amarilla si los resultados no fueron convergentes, con lo que debera buscarse el

problema, revisar los datos y corregir la simulacion.

ﬁ‘ﬁ FCC Reactor Section =] =]
Operation Feed Conditions
“Wolumne Flow | M ass Flow Temperature | Pressure :
Eceds Feed [m3/h] [ka/h] c] [kPa] Location
Risar/Reactar Feed1 | <emply: | <emply: | <emply> | <emphy | Riizer
Regenerataor
Presszure Control
Saolver Options
Salver Conzole Total Feed and Dizpersion Stearn
B e Rizer T atal
Fresh Feed Walurne [rmia/h] cemphyy | [ < emphy
ED Variables Fresh Feed Mass [ka/h <emphy> | [ < emmplys
P rl e ARt AEE ] Total Feed Yolume [m3/h] <emply> | [ <emplys
Total Feed Mazs [kath] <emphy: <emphy
Postsolve Commanc || 17 ool Feed Preheat Duty [k /h] <ermphys | <emphys
Total Feed Temperature [C] <emphy:
Steam Maszs [kash) Lemphys
Steam o Total Feed R atio <emplys |
Steam Temperature [C] <emphy:
Steam Pressure [kF'a]_ Lemphys |

= Deszign J Feed Data J Catalyst DOperation | Results |
N [ o L e fgnored EQ Yanables

Figura 17: Pantalla de ingreso de datos de la operacion de la unidad FCC en Refsys.
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Es necesario mencionar que al no contar con algunos de los datos necesarios para completar la
simulacion, sobre todo datos del disefio geométrico y del catalizador, se procedié a ingresar
valores similares obtenidos de la literatura y variarlos de tal forma que los resultados obtenidos
fueran los mas cercanos posibles a los datos de operacion real de la unidad FCC (1) (12). A

continuacion se presenta un listado de los datos finales utilizados para la simulacién (7):

Tipo Gasdleo de Vacio
Flujo (m*/h) 265.800
Temperatura (°C) 177
Presion (kPa) 237.900
Grados API 19.700
Tipo de destilacion D1160
Punto inicial (°C) 344
Punto a 5% (°C) 356
Punto a 10% (°C) 369
Punto a 30% (°C) 390
Punto a 50% (°C) 419
Punto a 70% (°C) 455
Punto a 90% (°C) 494
Punto a 95% (°C) 504
Punto Final (°C) 546
Fraccion de azufre en alimentacion procesado 0.500
Residuo de Carbon Ramsbottom (%) 1.130
Contenido de azufre (%) 2.400
Contenido de vanadio (ppm) 4.360
Contenido de niquel (ppm) 1.290
Contenido de sodio (ppm) 2.110
Contenido de hierro (ppm) 0.140
Contenido de cobre (ppm) 0.180

Tabla 5: Datos de la corriente de alimentacion para la simulacion.
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Catalizador A/F-3

Contenido de aditivo ZSM-5 0.00

Capacidad calorifica del catalizador (kJ/kg°C) | 1.10

Capacidad calorifica del coque (ki/kg°C) 1.67

Vanadio en catalizador de equilibrio (ppm) | 750

Niquel en catalizador de equilibrio (ppm) 500

Sodio en catalizador de equilibrio (ppm) 2030

Hierro en catalizador de equilibrio (ppm) 1800

Cobre en catalizador de equilibrio (ppm) 20

Inventario de catalizador (toneladas) 221

Catalizador fresco de reposicion (ton/dia) 6.4

Tabla 6: Datos del catalizador para la simulacién.

Simulacién de la Unidad FCC Il de la refineria Miguel Hidalgo, Tula

Flujo de vapor de dispersion (kg/h) 9888
Temperatura del vapor de dispersion (°C) 271
Presion del vapor de dispersion (kPa) 1897
Temperatura a la salida del riser (°C) 521
Flujo de gas de aireacion (kg/h) 1165
Temperatura del gas de aireacion (°C) 26.670
Presion de gas de aireacion (kPa) 151.700
Flujo de vapor de agotamiento (kg/h) 4083
Temperatura de vapor de agotamiento (°C) 271
Presion de vapor de agotamiento (kPa) 1897
Oxigeno en gas de combustion seco (%) 1.5
Flujo de aire humedo al regenerador (kg/h) 193000
Flujo de oxigeno de enriquecimiento (kg/h) 4200
Presion del oxigeno de enriquecimiento (kPa) 300
Temperatura del oxigeno de enriquecimiento (°C) 100
Flujo de agua al quench (kg/h) 0.00
Temperatura de descarga del soplador de aire (°C) 380
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Densidad de bulto de la cama densa del regenerador (kg/m°) 400
Presion del reactor (kPa) 206.800
Presion del regenerador (kPa) 275.800

Temperatura ambiente (°C) 25

Presion ambiental (kPa) 101

Humedad relativa ambiental (%) 70

Tabla 7: Datos de operacién para la simulacion.

Altura del riser (m) 28

Diametro del riser (m) 1.4

Longitud de la zona de terminacion del riser (m) 5.5
Diametro de la zona de terminacién del riser (m) 4.5
Altura del agotador (m) 8

Diametro del agotador (m) 2

Anillo del agotador (m) 1

Altura de la fase densa del regenerador (m) 4
Didmetro de la fase densa del regenerador (m) 13
Diametro de la fase diluida del regenerador (m) 13
Diametro de la interfase (m) 13

Altura de la entrada a los ciclones del regenerador (m) 6.2

Diametro de la entrada de los ciclones del regenerador (m) | 2.5

Diametro de la salida de los ciclones del regenerador (m) 1

Tabla 8: Datos de disefio del equipo para la simulacion.
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RESULTADOS Y ANALISIS
Mezcla del catalizador
Zeolita Alimina Tierras raras
A/F-3 26.69 37.20 0.037
Tabla 9: Resultados para el catalizador.
Operacion
Datos de Datos de
simulacion operacion
Gravedad especifica de la alimentacién 0.9358 0.936
Vapor de dispersion en la alimentacion (% peso) 4.04 4.00
Tiempo de residencia del vapor en el riser (s) 1.85 la2
Tiempo de residencia del vapor en la fase diluida del reactor (s) 299 | -
Tiempo de residencia de s6lidos en el riser (s) 188 | -
Tiempo de residencia de solidos en la fase diluida del reactor (s) 338 | -
Velocidad superficial en la entrada del riser (m/s) 8474 | -
Velocidad superficial en la salida del riser (m/s) 1789 | -
Temperatura del regenerador (°C) 703.1 703
Temperatura de los gases de combustion en el regenerador (°C) 709 708.9
Microactividad (MAT) del catalizador en equilibrio (%) 68.80 69
Relacion catalizador/carga (peso/peso) 8.232 6.6
Coque en catalizador regenerado (% peso) 0.05 0.05
Coque en catalizador gastado (% peso) 078 | @ -
Total de metales en el catalizador de equilibrio (ppm) 5100 5100
Flujo de catalizador de la fase diluida a los ciclones del
regenerador (kg/h) w0
Emisiones de CO, en el gas de combustion (kg/h) 48520 | -
Emisiones de SOy en el gas de combustion (kg/h) 6906 | @ -
Hidrégeno en el coque de producto (% peso) 792 | -
Calor de combustion del coque (kJ/kg) 38470 | -
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Calor de craqueo aparente mediante balance de calor (ki/kg) 5123 | -
Calor de craqueo tedrico (ki/kg) 4849 | -

Tabla 10: Comparacion de los resultados de operacidn de la simulacién y resultados tedricos esperados (7).

Distribucién del azufre total en los productos (%)

H,S 52.26
Nafta 6.12
LCO 16.68
Fondos 19.14
Coque 5.80

Tabla 11: Distribucién de azufre en productos.

Distribucién de las fuentes de generacion de coque en el proceso (%)

Alimentacion 14.10
Reaccion 62.37
Metales en el catalizador 2.13
Agotador del catalizador 21.40

Tabla 12: Distribucion de las fuentes de generacion de coque en el proceso.

Flujo volumétrico Flujo masico Porcentaje en Porcentaje en
(m3/h) (kg/h) volumen peso

HsS | - 3316.2830 | @ - 1.3332
Gas combustible 10.1826 8679.6924 3.8230 3.4894
Propano 9.9439 5051.5495 3.7334 2.0308
Propileno 22.9401 11903.8569 8.6128 4.7855
nButano 6.5388 3820.1612 2.4549 1.5358
iButano 13.6742 7713.4977 5.1339 3.1009
Butenos 27.3801 16674.9163 10.2797 6.7035
Nafta 145.2021 111125.5799 54.5155 44.6740
LCO 42.6013 38411.6179 15.9945 15.4420
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24.4340 26963.1396 9.1736
Coque | - 15087.3614 | = ---- 6.0653
Total 292.7144 248747.6559 109.8984 100.0000
*Conversion | - | e 74.8319 73.7184

*Conversion = 100% - porcentaje de LCO — porcentaje de fondos

Tabla 13: Flujos y porcentajes obtenidos para los distintos cortes de productos en la simulacion.

Naftas ligeras Naftas pesadas LCO Fondos
Grados API 62.59 38.36 2657 | -
Gravedad
especifica 0.7290 0.8330 08951 | = -
% de azufre 0.17 0.52 2.59 4.24
RON 94.20 9229 | 0 - | -
MON 84.09 7952 | - e
(R+M)/2 89.15 8541 | - |
Parafinas (%) 32.63 11.07 2.56 0.00
Olefinas (%) 50.25 17.00 0.00 0.00
Naftenos (%) 9.25 8.17 4.17 0.06
Aromaticos (%) 7.87 63.76 93.28 100
Carbon
0.01 0.05 0.10 0.38

Conradson (%)

Tabla 14: Composicién en porcentaje y calidad de naftas y cortes pesados obtenidos en la simulacion.

Como puede apreciarse, conforme aumentan los grados API de una fraccion la composicion de

componentes ligeros también aumenta mientras que los componentes pesados disminuyen. De la

misma manera también se puede observar que el porcentaje de azufre aumenta entre mas pesada

es la fraccion.
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Operacion | > % de | Literatura | %de | Literatura | %de
Simulacion

(7) error 1(1) error 2(12) error
H.S 0.9 1.3332 | 0.4813 0.16 | 0.8222

Gas 21 108035
2.8 3.4894 | 0.2462 319 | 0.1393

combustible

Propano 1.2 2.0308 | 0.6923 2.35 | 0.9583
Propileno 4.4 4.7855 | 0.0876 466 | 0.0591
nButano 0.9 1.5358 | 0.7064 | 152 09047 | 174 |0.9333
iButano 3.4 3.1009 | 0.0880 247 |0.2735
Butenos 6.9 6.7035 | 0.0285 390 |0.4348
Nafta 46.4 446740 |0.0372| 462 |0.0043| 4854 |0.0461
LCO 17.9 15.4420 |0.1373 | 163 |0.0894| 1842 |0.0291
Fondos 9.3 10.8396 | 0.1655| 137 04731 | 1043 |0.1215
Coque 5.9 6.0653 | 0.0280 6.5 0.1017 | 414 |0.2983
Conversion 72.8 73.7184 | 0.0126 70 0.0385 | 7115 |0.0227

Tabla 15: Comparacion de porcentajes peso de los distintos cortes obtenidos en la simulacién y los

porcentajes peso esperados segin la literatura.

En cuanto a la composicion de los productos obtenidos en la reaccion puede observarse que el
comportamiento que se sigue es muy similar al de operaciébn manteniendo porcentajes muy

similares.

Si se compara el porcentaje de error de los datos de la simulacion y de la literatura respecto de los
de operacion queda en evidencia que la simulacidn presenta un error menor en la gran mayoria de

los porcentajes calculados, sin embargo, todos estan por debajo del 1% de error.

54


http://www.novapdf.com/
http://www.novapdf.com/

Simulacion de la Unidad FCC Il de la refineria Miguel Hidalgo, Tula

Zg =—¢—Simulacion ==0Operacion

40

35 I

2 /

2 /

20 /

15 /

10 /

5 - — = ./‘

0
QO(;) o°360\ ‘ OQ%QO é‘\é\o \i@oo S"’boo &(\0"’ V\%\(b \’(JO o"\bo% 000\}?’

X Q¢ O N N ® «

d"’go

Grafica 5: Comparacion de los porcentajes peso de los productos obtenidos en la simulacién contra los

porcentajes peso de los productos de la operacion real.
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Grafica 6: Comparacion de los porcentajes de errores respecto de los datos de la operacion real en los

porcentajes peso de la literatura y la simulacion.
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se modifican los valores de las variables ingresadas. A continuacion se presentan algunos de los
datos obtenidos mas representativos del proceso al modificar alguna de las principales variables
de operacion siendo importante mencionar para la correcta interpretacion en este caso que los

demas valores ingresados al desarrollar la simulacién permanecen con sus valores originales.

Temperatura de salida del riser

Para aumentar la temperatura de salida del riser se requiere un aumento del flujo de catalizador
desde el regenerador y/o un aumento de la temperatura del regenerador para que el catalizador
regenerado regrese al riser con una mayor carga térmica; en este caso la medida que toma el
programa es la de aumentar el flujo de catalizador de regenerado al riser y disminuir el valor final
de coque depositado con el que sale del regenerador, lo cual quiere decir que se modificaron las
condiciones del regenerador de tal forma que se quemase mas coque Yy por consecuencia

aumentara la temperatura y se produjeran mayores emisiones de gases de combustion.

Al aumentar la temperatura en el riser aumenta la formacion de componentes mas ligeros como el
gas combustible pues el craqueo que sufre el gasoleo es mayor. Como se puede apreciar las naftas
sufren una reduccion importante de su porcentaje en la mezcla mientras que los componentes
pesados se craquean en menor medida evidenciando que las naftas son mas faciles de

descomponer.

Otra consecuencia del aumento de la temperatura en el riser y el regenerador es la baja en la
actividad del catalizador en equilibrio, sin embargo en este caso esta baja se ve sobrecompensada
con la mayor cantidad de catalizador presente y el aumento del craqueo producido, generdndose

aun asi un aumento en la conversion.

Es conveniente sefialar que de seguir aumentando el valor de la temperatura de salida del riser el
programa comienza a calcular flujos negativos, asi que al menos en estas condiciones de
simulacion no es posible obtener datos a mayores temperaturas sin provocar un error en los

célculos.
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Grafica 7: Temperatura de la fase densa y de los gases de combustion en el regenerador vs temperatura de

salida del riser.
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Grafica 8: Porcentaje de microactividad (MAT) del catalizador en equilibrio vs temperatura de salida del riser.
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Grafica 9: Porcentaje de los productos obtenidos en el proceso vs temperatura de salida del riser.
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Grafica 10: Porcentaje de conversion (100% - porcentaje de LCO — porcentaje de fondos) vs temperatura de
salida del riser.
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Temperatura de la alimentacion al entrar al riser

Al contrario del aumento de la temperatura de salida del riser, el cambio en la temperatura con la
qgue ingresa la carga al riser significa la necesidad de una menor cantidad de catalizador
regenerado circulante y por tanto una baja en la temperatura del regenerador y, posiblemente, un
aumento en la cantidad de coque sin quemar. Para este caso lo que sucede en el programa es que
efectivamente se reduce la cantidad de catalizador regenerado al riser mientras que la cantidad de

coque depositado aumenta.

Aun con este aumento de coque en el catalizador regenerado la disminucion en la temperatura es
un poco mas significativa por lo que la actividad del catalizador en equilibrio y la conversién

aumentan levemente.

Los flujos de los productos no cambian significativamente ya que la disminucion de catalizador se

compensa con el aumento de la temperatura de entrada principalmente.
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Grafica 11: Temperatura de la fase densa y de los gases de combustién en el regenerador vs temperatura de

la alimentacion.
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Grafica 12: Porcentaje de microactividad (MAT) del catalizador en equilibrio vs temperatura de la

alimentacion.
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Grafica 13: Porcentaje de los productos obtenidos en el proceso vs temperatura de la alimentacion.
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Grafica 14: Porcentaje de conversidn (100% - porcentaje de LCO — porcentaje de fondos) vs temperatura de la

alimentacion.

Flujo de catalizador fresco de reposicion

Agregar mayor cantidad de catalizador fresco en circulacion aumentard en consecuencia la
actividad del catalizador de equilibrio, este aumento en la actividad a su vez causara gradualmente
una mayor conversion. Sin embargo este aumento de conversion se ve disminuido ya que el flujo
de catalizador regenerado se ve reducido también, es decir, hay mayor actividad del catalizador en

el riser pero menor cantidad de catalizador en circulacién.
El balance material del catalizador y la alimentacioén genera una modificacion del balance térmico

que se necesita para llevar la carga a la temperatura requerida, esto se logra aumentando la

temperatura del regenerador al reducir el valor asignado al enfriador de catalizador.
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Grafica 15: Temperatura de la fase densa y de los gases de combustién en el regenerador vs flujo de

catalizador fresco de reposicion.
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Grafica 16: Porcentaje de microactividad (MAT) del catalizador en equilibrio vs flujo de catalizador fresco de

reposicion.
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Grafica 17: Porcentaje de los productos obtenidos en el proceso vs flujo de catalizador fresco de reposicion.
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Grafica 18: Porcentaje de conversidn (100% - porcentaje de LCO — porcentaje de fondos) vs flujo de

catalizador fresco de reposicion.
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Flujo de alimentacion del gasoleo de vacio

Cuando la carga al riser es aumentada se necesita més flujo de catalizador para llevar la carga a la
temperatura final deseada o aumentar la temperatura del catalizador regenerado, en este caso el
programa lo que hace es calcular la cantidad de calor removida con el enfriador de catalizador en
el regenerador y realiza el ajuste del balance reduciendo la cantidad de calor removida para
aumentar la temperatura y reduciendo la cantidad de catalizador regenerado recirculado para
establecer el flujo adecuado necesario. Por esta razon se puede apreciar que la temperatura en el
regenerador aumenta a pesar de que la cantidad de coque generada se reduce. Disminuir el
catalizador regenerado también provoca que la fase densa en el regenerador se reduzca y por
tanto aumente poco a poco la diferencia de temperatura entre la fase densa y los gases de
combustion. Un efecto adverso de esa situacion es que al disminuir la cantidad de catalizador y
aumentar la carga, la cantidad de catalizador tarde o temprano seré insuficiente en términos del
balance de materia para realizar la reaccion de craqueo, es por ello que se observa que la cantidad
de LCO y fondos sin craquear aumenta y el rendimiento de la nafta se reduce provocando una
disminucion en la conversion obtenida, ademas de que al ser excesiva la carga, la actividad del

catalizador empieza a disminuir también.

—o—fasedensa  —=gasde combustion
800

]
A
o

\‘
o
o

temperatura(°C)
(o]
a1
o

(o2}
o
o

2]
a1
o

500
50000 100000 150000 200000 250000 300000 350000
flujo de alimentacion (kg/h)

Grafica 19: Temperatura de la fase densay de los gases de combustion en el regenerador vs flujo de la

alimentacion al riser.
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Grafica 20: Porcentaje de microactividad (MAT) del catalizador en equilibrio vs flujo de la alimentacion al

riser.
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Grafica 21: Porcentaje de los productos obtenidos en el proceso vs flujo de la alimentacion al riser.

65


http://www.novapdf.com/
http://www.novapdf.com/

Simulacién de la Unidad FCC Il de la refineria Miguel Hidalgo, Tula

=== Conversion

90

85

80

70

65

60
50000 100000 150000 200000 250000 300000 350000

flujo de alimentacion (kg/h)

Grafica 22: Porcentaje de conversidn (100% - porcentaje de LCO — porcentaje de fondos) vs flujo de la

alimentacion al riser.

Calidad de la alimentacion (grados API)

Entre mayor sea la calidad de la alimentacién, es decir, mientras contenga menos componentes
pesados, més sencillo es el fraccionarla en componentes ligeros sin necesidad de tener una
temperatura tan alta en el regenerador, y ya que la actividad del catalizador depende en gran
medida de la cantidad de componentes que quedan depositados y de la temperatura a la que es
sometido, al ser mejor la alimentacion también ésta mejora. Por tanto se puede decir que una de
las maneras mas sencillas de mejorar los rendimientos de los productos de interés a condiciones
mas viables de operacién es alimentar el riser con una carga mas ligera, sin embargo, ya que lo
qgue se pretende con el proceso FCC es justamente obtener productos ligeros a partir de
alimentaciones lo méas pesadas y menos valiosas posibles, no tiene mucho sentido alimentar

cargas ligeras.
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Grafica 23: Temperatura de la fase densa y de los gases de combustion en el regenerador vs grados APl de la

alimentacion.
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Grafica 24: Porcentaje de microactividad (MAT) del catalizador en equilibrio vs grados APl de la

alimentacion.
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Grafica 25: Porcentaje de los productos obtenidos en el proceso vs grados API de la alimentacion.
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Grafica 26: Porcentaje de conversion (100% - porcentaje de LCO — porcentaje de fondos) vs grados API de la

alimentacion.
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Grafica 27: Grados API de los productos vs grados API de la alimentacion.

Flujo de aire al regenerador

Al aumentar el flujo de aire se mejora la combustion del coque depositado, lo que provoca que la
actividad del catalizador de equilibrio aumente. A la vez, se provoca que el regenerador se enfrie
(siempre y cuando la temperatura del aire sea menor) asi que para que se mantenga la carga de
calor necesaria para llevar a cabo la reaccion es necesario aumentar el flujo de catalizador
regenerado al riser. Al aumentar el catalizador en circulacion llega un momento en el que el vapor
del agotador se vuelve insuficiente para remover hidrocarburos y los componentes pesados como
el LCO se comienzan a condensar y causan mas formacion de coque depositado. Como puede
observarse, el flujo de aire modifica significativamente las condiciones de combustién en el
regenerador y a pesar de que hay méas coque, la temperatura y cantidad de aire en este caso es
maés significativa para determinar la temperatura de operacion. Ademaés otro efecto adverso es

que los gases de combustion producidos aumentan gradualmente.
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Grafica 28: Temperatura de la fase densay de los gases de combustién en el regenerador vs flujo de aire al

regenerador.
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Grafica 29: Porcentaje de microactividad (MAT) del catalizador en equilibrio vs flujo de aire al regenerador.
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Grafica 30: Porcentaje de los productos obtenidos en el proceso vs flujo de aire al regenerador.
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Grafica 31: Porcentaje de conversion (100% - porcentaje de LCO — porcentaje de fondos) vs flujo de aire al

regenerador.
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Grafica 32: Emisiones de CO2y CO en el gas de combustion vs flujo de aire al regenerador.
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Grafica 33: Emisiones de SOX en el gas de combustién vs flujo de aire al regenerador.

72



http://www.novapdf.com/
http://www.novapdf.com/

G WL T

Simulacién de la Unidad FCC Il de la refineria Miguel Hidalgo, Tula

e —
LSyOP
CONCLUSIONES

De acuerdo a los resultados obtenidos se puede afirmar que los porcentajes de los cortes son
suficientemente aproximados para decir que la simulacién es confiable, excepto en cuanto al
catalizador, el cual presentd una desviacion importante respecto a los datos tedricos en la
relacion carga/catalizador. Esta diferencia entre los datos posiblemente es causada debido a que
se utilizaron parte de las propiedades del catalizador A/F-3 de la biblioteca del programa para
completar los datos faltantes del catalizador asi como otros datos de la biblioteca para completar

el disefio de los equipos de la unidad.

En relacién al comportamiento de la simulacion se pueden obtener distintos resultados para
distintos valores ingresados los cuales son resultados razonables en su mayoria para el modo en
que opera la unidad, pero cabe sefialar que para realizar un analisis exacto de si es el
comportamiento observado en la realidad se tendrian que comparar con datos experimentales de
la unidad real a esas condiciones y probablemente se necesitaria realizar también la calibracion de
la unidad en el programa de simulacion. Cabe sefialar que los resultados obtenidos al variar los
datos ingresados solo son representativos del estado estacionario que se alcanza con ellos y no de
la variacion producida fisicamente en la unidad para alcanzar dicho estado, para representar estas
variaciones existe la opcion de realizar una simulacién de la dindmica de la unidad pero ese punto

se encuentra fuera del alcance de este proyecto.

Se detectaron algunos detalles propios del programa que pueden causar datos erroneos en la

simulacioén:

- Hay un cierto nimero de grados de libertad que se deben cubrir con los datos ingresados
para que la simulacién se pueda llevar a cabo. En sistemas complejos con muchas
variables el conjunto de datos con los que se inicie la simulacion afectara los resultados
obtenidos debido al proceso de iteracion, de esta forma, en algunas ocasiones no se
obtendran los mismos resultados si se inicia con un conjunto de datos para variables
diferentes, es por ello que deben conocerse que datos son los més significativos del

proceso y basar la simulacion en ellos.

73


http://www.novapdf.com/
http://www.novapdf.com/

G WL T

dos o més variables que fueron calculadas por el simulador y no especificadas, en este
sentido el programa no define en qué proporcién modifica estas variables o a cuales les da
maés prioridad, por lo que es recomendable verificar si los resultados obtenidos son l6gicos
y de ser posible comparar con datos experimentales. Una forma de corregir relativamente
facil este problema es definir la simulacion de forma que solo una de las variables
dependientes resulte calculada por el programa.

Cuando ocurre un error en la simulacién o se obtiene un aviso de no convergencia es
recomendable cerrar completamente el programa antes de volver a utilizarlo ya que
puede suceder que se obtengan datos erréneos mas facilmente en la siguiente corrida si

se prosigue con la simulacién.

En cuanto a la operacion de la unidad se lleg6 a las siguientes conclusiones:

En general, existen variables que al ser modificadas afectan en mayor medida las
condiciones de operacion del proceso, como por ejemplo la calidad de la alimentacion, la
cual mejora casi todas las condiciones de operacion, sin embargo, el grado final en el que
afecten al proceso dependera también en gran medida del rango en que las otras variables

puedan ser modificadas.

Las principales variables capaces de modificar el balance térmico y material de la unidad,
es decir, que causan mas impacto en las condiciones de operacion a lo largo del
convertidor, son la cantidad de catalizador circulante, la temperatura de ingreso de la
carga al riser, la cantidad de carga de gasdleo alimentada y la cantidad de coque
depositado en el catalizador. El resto de las variables deben modificarse en la medida de lo
posible para cumplir con las condiciones de operacién que marquen estas 3 variables.
Cabe sefialar que los posibles costos que esto involucre no estan considerados en el

alcance de este proyecto.

Ya que generalmente el objetivo principal de este proceso es la obtencion de productos
ligeros, la modificacion de las condiciones de operacion quedard marcada por las

reacciones que se llevan a cabo en el riser, por lo que resulta de especial interés también
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conocer como se ven afectadas las cinéticas de estas reacciones a distintas condiciones,
sin embargo el programa a primera vista no especifica la forma en que realiza el célculo de
estas reacciones, pues es algo que ya viene integrado en la simulacién de la unidad, pero
que es posible modificar a través de los datos del catalizador y posiblemente también a
través de los datos de calibracion, més esto involucra un conocimiento mas a fondo que

excede el alcance de este proyecto.

- El paquete de fluidos elegido fue suficiente para asegurar una buena exactitud a las
condiciones de operacion especificadas por lo que no se realizé una comparacion contra
otro paquete de fluidos, sin embargo, si los resultados se desviaran mas de los datos

reales se tendria que utilizar el paquete con la ecuacion Grayson-Streed.

- No se considero el efecto que tendrian los cambios de presién en los flujos y equipos del
convertidor ya que para estos no se encontré un rango en especifico de operacion
indicado. En el caso de los flujos involucrados solamente se debe cuidar que las presiones
sean adecuadas para mantener las fluidizaciones de las corrientes del proceso, y en el caso
de los equipos simplemente debe mantenerse un perfil de presiones tal que garantice el
flujo correcto de las corrientes de un equipo a otro, es decir, que el proceso avance del
riser al reactor, del reactor al regenerador, y del regenerador al riser; para esto es util

conocer las densidades relativas del catalizador fluidizado en cada parte del proceso.

Queda claro que por la gran cantidad de datos manejados el realizar una simulacion
computarizada es mucho maés eficiente que su realizacion a mano en términos de tiempo, sin
embargo, en procesos complejos como este en el que existen muchas variables relacionadas entre
si es de gran importancia conocer previamente lo mas a fondo posible el proceso pues para
obtener un cierto resultado deseado pueden llegar a existir varias distintas formas de llegar a él,
ma&s no quiere decir que todas estas formas sean correctas o viables en el mundo real. La
experiencia adquirida previamente sobre las mejores condiciones de operacion y el grado en que
la modificacion de una variable afecta a las demas resulta muy util para determinar si existe alguna

mejor opcidn que otra, mas esta decision por consecuencia queda en manos de la persona que
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simulador deben estar debidamente fortalecidos.

Cada proceso involucrara detalles que lo haran distinto de los demas, pero de forma general, los

pasos identificados para realizar una simulacion simple confiable en Aspen Hysys son:

Conocer las corrientes involucradas en el proceso y las caracteristicas y propiedades de sus
componentes.

Conocer el proceso en si, las entradas y salidas, alimentaciones y efluentes, equipos
involucrados, su disefio y proposito.

Conocer las condiciones de operacion de temperatura y presion que requiere el proceso y
como afectan a los componentes.

Determinar si el proceso involucra condiciones especiales o reacciones.

Determinar lo méas a fondo posible como afectaran al balance material y energético las
distintas corrientes involucradas, equipos y condiciones de operacion.

Elegir los componentes y el paquete de fluidos que se utilizard para calcular las
propiedades de las corrientes en base al paso 1.

Determinar las principales variables en torno a las cuales se desarrollara la simulacion.
Desarrollar el proceso en el entorno de simulacion de acuerdo a los pasos anteriores.
Analizar los resultados obtenidos en base a los conocimientos de los pasos anteriores y de

ser posible comparar con datos reales o de la literatura.

10) Corregir “sin sentidos” de la simulacion y ajustar los datos ingresados y paquete de fluidos

para “optimizar” los resultados reportados.
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APENDICE |: PROGRAMA ASPEN REFSYS

Aspen Hysys surgio a finales de los afios 70’s creado por investigadores del departamento de
Ingenieria Quimica y Petrdleo de la Universidad de Calgary (Canada) en conjunto con la empresa
“Hyprotech”. En el 2002 la empresa Hyprotech fue comprada por Aspen Technologies Inc. la cual
integra el simulador con otros paquetes de aplicacion especifica como Aspen PipeSys y Aspen

Pims, creando el programa AspenOne (Suite).

El simulador Aspen Refsys es uno de estos programas de aplicacion especifica disefiado para la
simulacion, optimizacién y comprension de las interacciones de multiples unidades de plantas
usadas en la refinacion de petréleo. Combina para su desempefio el entorno de simulacién del
programa Aspen Hysys con los principios més actuales en modelado de reactores y equipos de
refinacion de petréleo, como por ejemplo, unidades FCC, reformadores, hidrocraqueadores, e
hidrotratamientos. Estos modelos pueden usarse tanto para generar simulaciones de proceso

como para analisis de casos de estudio, individuales o junto con otras unidades.

El programa utiliza modelos cinéticos rigurosos y un sistema de célculo orientado en ecuaciones.
Es un simulador secuencial modular, es decir, realiza los célculos unidad por unidad, ademas de
permitir realizar simulaciones en estado estacionario y dindmico, realizar el calculo de propiedades
fisicoquimicas, balances de materia y energia, dimensionamiento de equipos, célculo de cargas de
calor, requerimientos de energia, equilibrio quimico y de fases. También es bidireccional, es decir,
puede calcular tanto condiciones de entrada a partir de las salidas como salidas a partir de
entradas. Presenta la posibilidad de adicionar codigos de programacion con Visual Basic.

Sus desventajas son que cuentan ain con modelos cinéticos y de transferencia poco fiables, no
tiene mucha aplicabilidad para s6lidos y el software de optimizacion esta limitado en comparacién

con otros simuladores comerciales.

Algunas herramientas con las que cuenta AspenRefsys para el disefio de los modelos son la
eleccion de reglas de mezclado, caracterizacion de crudos, ecuaciones para célculo de propiedades
termodinamicas, base de datos de propiedades para distintos componentes, capacidad de tratar
con multiples alimentaciones y productos, modelos robustos de calibracion para ajustar con datos

de planta precisos, etc.
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APENDICE Il: COMPLEMENTO DEL PROCESO FCC

El proceso completo de craqueo catalitico fluidizado (FCC) puede dividirse en 3 etapas distintas
(7):
e Convertidor: Compuesto por el reactor-regenerador.
e Fraccionamiento principal: Compuesto por la torre fraccionadora principal.
e Unidades de destilacion elementales y de tratamiento: Torre agotadora-absorbedora,
debutanizadora, depropanizadora, depentanizadora, unidad de tratamiento de aminas y

unidades de tratamiento adicionales.

Una vez que salen del riser, los vapores de hidrocarburo del domo del convertidor entran a la
parte inferior de la fraccionadora a una temperatura alrededor de 521 °C y se ponen en contacto
con la recirculacién de los fondos de la misma fraccionadora con lo cual baja su temperatura y las
particulas de catalizador existentes son arrastradas hacia los fondos, este arrastre se asegura
manteniendo un flujo mayor en la recirculacion que en la alimentacion. El flujo de recirculacion de
la fraccionadora se debe ajustar seguin las condiciones de operacion para mantener la temperatura

de fondos entre 343y 359 °C y el reflujo del domo a un minimo de 60% del disefio.

El vapor de hidrocarburos que entra al equipo se separa en cinco fracciones de acuerdo a su punto
de ebullicion: “Lodos” o fondos en la parte méas baja, aceite ciclico pesado, aceite ciclico ligero,
nafta pesaday, por la parte mas elevada, vapores de hidrocarburo compuestos por gasolina, gases

de hidrocarburo ligero, vapor de agua y gases inertes.

En el fondo de la fraccionadora hay también un distribuidor de vapor de agotamiento que ayuda a
mantener las particulas de catalizador y coque en suspension, reducir la presion parcial y extraer
los componentes ligeros atrapados. Un flujo pequefio de los fondos puede ser recirculado al riser
para evitar también la acumulacion de catalizador en la fraccionadora, generalmente provocando

Unicamente la formacion de coque adicional y gas seco al fraccionarse en el riser.

La recirculacion de aceite ciclico pesado ayuda a lavar los platos que se encuentran por debajo de
dicha recirculacion, ademés de remover posibles particulas de catalizador que lleve consigo el

vapor en contracorriente que sube por la torre. El aceite ciclico pesado producto es enfriado
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mediante intercambiadores de calor con la carga fresca. Suele usarse también como aceite de

limpieza para los equipos.

El aceite ciclico ligero que se extrae de la torre es llevado a un agotador donde entra en
contracorriente con un flujo ascendente de vapor de media presion. El vapor de agua e
hidrocarburos ligeros son regresados a la fraccionadora mientras que el aceite ciclico ligero
producto es enfriado mediante intercambiadores de calor con la carga fresca e intercambiadores
con agua de alimentacién a calderas. Se puede utilizar como aceite de sello mecénico para las

bombas.

La nafta pesada extraida puede simplemente enviarse de vuelta a la torre fraccionadora, o ser
mezclada con aceite de absorcion de la torre absorbedora secundaria e intercambiar calor con
algunos rehervidores antes de ser devuelta a la fraccionadora, o también ser dirigida al
absorbedor secundario e intercambiar calor con el aceite de absorcion. De la mezcla con aceite de
absorcion que es regresada a la torre se obtienen cantidades importantes de hidrocarburos dentro

del rango de ebullicién de los butanos y pentanos.

El vapor de domo contiene gasolina y componentes ligeros, este es condensado parcialmente en
un condensador; parte de los hidrocarburos liquidos se regresan como reflujo a la fraccionadora y
el resto es enviado al absorbedor primario. Los hidrocarburos gaseosos fluyen al compresor de gas
humedo y son enviados a la seccion de recuperacion de vapores. El agua amarga es bombeada a

tratamiento para eliminacion de acido sulfhidrico.

Las variables més criticas de la torre fraccionadora que el operador puede controlar para obtener
las condiciones deseadas de operacién son:

e Las relaciones de reflujos a la torre: Su aumento causard una concentracion mayor de
componentes ligeros en el domo y menor en los fondos, pero un descenso en el flujo de
producto.

e la carga térmica suministrada: De ella dependera la cantidad de liquido-vapor formado

para un cierto flujo de alimentacion.
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La presion por lo general no debe variarse de la de disefio ya que el sistema es muy sensble a
cualquier cambio, es por ello que no se considera como una variable de proceso, sin embargo, en
el caso de que no puedan obtenerse los resultados deseados al modificar las otras variables, es
posible cambiar el valor de la presion. Cabe sefialar que en la practica cualquier cambio que se
realice en alguna de las variables debe ser lento y darse el tiempo suficiente para que el sistema se

compense y estabilice.

En la unidad de recuperacion de vapores se procesan los gases producto provenientes del domo
de la fraccionadora con el fin de maximizar la obtencion de componentes de valor. Los vapores
pasan del tanque de reflujo al tanque de succiéon de baja presién, donde los posibles liquidos
arrastrados son bombeados de regreso al tanque de reflujo. Los vapores entran al compresor de
gas humedo donde después de una primera etapa, se condensan con agua de enfriamiento los
hidrocarburos més pesados y se recolectan en un tanque separador interetapa, y por ltimo pasan
a una segunda etapa donde en la descarga se mezcla con agua de lavado para disolver los
componentes en la corriente de gas antes de pasar al condensador de presion alta.

De aqui en adelante, las corrientes de productos son llevadas a distintos equipos dependiendo su
composicion para asi obtener los productos finales deseados:

e Absorbedor/agotador: Su funcion es separar los C, y fracciones ligeras de las
alimentaciones de la unidad recuperadora de vapor. Los componentes pesados son
removidos mediante aceite de absorcién y los C, son removidos en el agotador.

o Debutanizadora: Extrae los C; y C, de los fondos del agotador.

e Depropanizadora: Separa la alimentacion Cs/ C, en corrientes individuales de Cs;
(propano/propileno) y C4 (butano/butilenos). Los C4 son enviados a almacenamiento
mientras que los C; se envian a la fraccionadora de propano/propileno.

¢ Depentanizadora: Separa la alimentacion cruda de gasolina debutanizada en corrientes de
gasolina de catalizador ligero y de catalizador pesado.

e Fraccionadora propano/propileno: Optimiza la calidad del LPG al aumentar la
concentracion del propileno mediante el retiro de propano y C4 de su alimentacion.

e Tratamiento de aminas: Elimina el sulfuro de hidrégeno (H,S) y diéxido de carbono (CO,)
de los gases del domo del absorbedor secundario y del liquido del domo del

debutanizador.
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