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Nomenclatura

Ay, : %peso de atomos de carbono entre anillos aromaticos, 343°C+

alred = alrededores

A; : Y%opeso de atomos de carbono entre anillos aromaticos, 221 - 343°C

¢ = Catalizador

Ci = Concentracion

CQ = Coque

F = Flujo masico kg/s

FCC = Fluidized Catalytic Cracking
g =gas

GC = gas combustible

H = Entalpia (J/mol)

HCO = Heavy Cyclic Oil

LCO = Light Cyclic Oil

m, =masa del conjunto de recoleccién de finos vacios.
mg; =masa de la muestra cargada al aparato.

m, =masa del conjunto de recoleccion de finos (Shoras para el ASTM y 1 hora para jet

cup).

Mw = masa molar kg/mol
N = Numero de moles

Ny: %peso de moléculas nafténicas, 343°C+
N;: %peso de moléculas nafténicas, 221 - 343°C

P = Presion (Pa)



Py, :%peso de moléculas parafinicas, 343°C+
P, : %peso de moléculas parafinicas, 221 - 343°C

Qp = calor perdido

Qr° = calor de reaccion
r =rapidez de reaccion
s = solidos

Sy . Y%peso de moléculas aromaticas, 343°C+
S; : %peso de moléculas aromaticas, 221 - 343°C

SL = Seccién de Levantamiento
SR = Seccién de Regeneracion
T = Temperatura

v = velocidad (m/s)

V = Volumen

W = Peso




Capitulo 1

Introduccion

A partir de la revolucion industrial, la humanidad empezé a utilizar combustibles en gran
escala. En esa época, el carbon era la fuente energética principal, la cual se encargaba de

proveer calor para generar vapor y por consiguiente dar movimiento a las maquinas.

No fue hasta 1859 cuando Colonel Edwin L. Drake encontré el ‘aceite de roca’ en Titusville
(Estados Unidos) que se inicid la produccion comercial de petroleo [Vogt et al., 2015].
Desde ese entonces, el petrdleo es quiza la sustancia no vital mas importante consumida
en la sociedad, ya que provee de materia prima para la elaboracion de plasticos,

combustibles para la industria, calentamiento y transporte.

Los productos iniciales del petréleo eran tratados en refinerias muy simples las cuales no
tenian una gran capacidad de conversion. Debido a la necesidad de una mayor cantidad
de combustibles a causa del incremento de motores de combustion a comienzos del siglo
XX, se empezaron a desarrollar procesos para aumentar el rendimiento de los

combustibles.

La aparicion del automovil, empujé al desarrollo del proceso de desintegracion térmica (de
la cual ya existian patentes inglesas desde el siglo XIX, pero en lugar de petroleo se
desintegraban aceites animales) el cual tuvo un primer éxito comercial en 1910 con el

proceso Burton.

En los anos siguientes, a causa de la primera guerra mundial, se realizaron mejoras en el
proceso de desintegracion térmica y se propusieron algunos mas como la desintegracion

en fase vapor, pero estos fueron abandonados debido a problemas operacionales.

En la década de los 1920’s el ingeniero francés Eugene J. Houdry realizd un
descubrimiento que caus6 un gran cambio en los procesos de refinacion, descubrié que
los catalizadores podian regenerarse quemando el carbon acumulado [Grace Davison,
1993].



Después de este descubrimiento, muchas fueron las compafias que se interesaron en
desarrollar un nuevo proceso de desintegracion el cual utilizara un catalizador. Se
elaboraron distintos procesos con catalizadores tales como la desintegracion catalitica de
lecho fijo y la desintegracion catalitica de lecho mdvil, los cuales no cumplian con el

consumo de combustible necesario para una creciente industria automotriz y de aviacion.

Después de varios intentos por obtener una conversion elevada de gasolina, se desarrolld
la desintegracion catalitica en lecho fluido (FCC), donde dicho proceso se puso en marcha
en 1942 (en plena segunda guerra mundial) en la refineria de Standard New Jersey en

Estados Unidos.

Desde esa fecha hasta nuestros dias, la unidad de desintegracion catalitica en lecho fluido
(FCC) ha sido la mayor productora de gasolina en una refineria. Actualmente se considera
que la unidad FCC produce aproximadamente 40% del total de gasolina en una refineria.
[Stoyanov et al.,2016]. En la Figura 1 se puede observar las mejoras que tuvo el proceso

de FCC a través del siglo XX, el cual iba encaminado al incremento de conversion de

100%
90%
80%
70% Gas
60% HLPG
50% B Gasolina
40% Lco
30%
0% H HCO
10% H Coque

0%

gasolina.

(%) Conversion

Thermal 1950's 1960's 1970's 1980's
Periodo
Figura 1-. Mejoras en la conversion de la unidad FCC en el siglo XX, [Vogt, 2015]

En el mundo existen alrededor de 400 unidades FCC, las cuales tienen una capacidad de

conversion de 14.4 millones de barriles por dia, donde ademas de producir gasolina, es la
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mayor productora de propileno, una sustancia de gran importancia en la industria

petroquimica. [Sadeghbeigi, 2012]

Debido a la creciente demanda de productos ligeros en las refinerias, combinado con una
extraccién de crudos cada vez mas pesados y una regulacion ambiental mas estricta, se
ha tenido que buscar mejoras en los procesos de refinacién, no solo modificando el disefio
de las plantas, sino también en control de procesos, optimizacion y planeacion. Es por eso
que la unidad de desintegracion catalitica en lecho fluido juega un papel muy importante
en la busqueda de mejoras en los productos de refinacion, ya que cuenta con una gran
flexibilidad para su alimentacion, la cual consta de cortes pesados del crudo como lo son:
fracciones pesadas de la torre de destilacion atmosférica y de la torre de destilacion de

vacio.

En el presente trabajo se estudié la unidad de desintegracion catalitica en lecho fluido con
ayuda del Simulador de Procesos Aspen HYSYS V8.8 modificando variables de operacion
tales como la temperatura, la relacidn de catalizador/aceite y la composicién de la
alimentacion; con el propdsito de obtener un mayor rendimiento en los productos de alto
mayor comercial (como lo son la gasolina y el propileno) asi como la disminucién de
productos indeseables. Aunado a esto, se realiz6 un analisis energético de la torre
fraccionadora principal y la planta de gas, donde se retira y aprovecha el calor generado
de la unidad de desintegracién catalitica de lecho fluido, para realizar la separacion de los

efluentes del reactor.



Objetivos:

General:

- Realizar la simulacién de la unidad de desintegracion catalitica en lecho fluido
(FCC) N°2 y la planta de gas, de Minatitlan Veracruz con ayuda del Simulador de
Procesos Aspen HYSYS V 8.8.

Particulares:

- Obtener los resultados de la simulacion lo mas cercanos a los datos de operacion
de la planta FCC.

- Analizar las principales variables de proceso del reactor de desintegracion catalitica
de lecho fluido, con el fin de obtener un mayor rendimiento de productos de alto
valor comercial.

- Realizar un analisis energético de la planta de gas, con la meta de obtener una

propuesta de mejora en el intercambio de calor de la planta.
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Capitulo 2

Marco Teorico

2.1 Historia de la desintegracion catalitica de lecho fluido (FCC)

La desintegracion catalitica es un proceso de conversion que puede ser aplicado a una
variedad de alimentaciones, cambiando desde gas a aceite pesado. Las unidades de
desintegracion catalitica de lecho fluido estan actualmente instaladas en aproximadamente
cuatrocientas refinerias alrededor del mundo y son consideradas uno de los mas grandes
logros del siglo XX. [Speight, 2006].

La historia de la desintegracion catalitica inicia en los comienzos del siglo XX, donde en los
afos 30’s las unidades de desintegracidon térmica producian alrededor de la mitad de la
gasolina manufacturada, con un numero de octano de 70 comparado con los 60 de la

gasolina obtenida por destilacién simple.

Asi en 1936 un nuevo proceso de desintegracion abrié el camino para gasolina de mayor
octanaje gracias a la compania Socony-Vacuum y Eugene Houdry como principal
integrante del proyecto, la primera unidad de desintegracion catalitica de lecho fijo fue
puesta en marcha en la refineria de la Socony-Vacuum, Paulsboro New Jersey el 6 de abril
de 1936. Este evento llevo a una completa revolucién en lo que concierne a la conversion

del petroleo.

Muchas mejoras se realizaron al proceso de desintegracion catalitica de lecho fijo, sin
embargo, se reconocié que, para tener un proceso efectivo en forma continua, el
catalizador deberia tener un movimiento mas efectivo entre las zonas de reaccion y de

regeneracion.

En octubre de 1938 la Standard Oil de New Jersey, Standard Oil de Indiana, la M.W.
Kellogg y la I.G. Farben organizaron la Asociacion de Desarrollo Catalitico (CRA) para
desarrollar un proceso de desintegracion que no deberia infringir las patentes de Houdry,

en el proceso de desintegracion catalitica de lecho fijo. En 1940 I.G. Farben sali6é del grupo

7
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y se le unieron al mismo la Anglo-lranian Oil Co., LTD., la Royal Dutch-Shell Co., la Texas

Co. y la Universal Oil Products Co..

El 9 de mayo de 1940 el directorio de la Standard Oil de New Jersey tomé la critica
decision de invertir dinero en la primera unidad de desintegracion catalitica con
“catalizador en forma de polvo”. Antes de tomar la decision de ir hacia delante con la
unidad de desintegracion catalitica con catalizador en forma de polvo, la planta piloto de
100 barriles por dia (BPD), llamada Powdered Experimental Catalyst Louisiana (PECLA)

habia operado exitosamente por 53 dias.

Este tiempo proporcioné suficientes datos e ingenieria para el disefio simultaneo de la
primera unidad comercial de desintegracion catalitica fluida PCLA N°1 (Powdered Catalyst
Louisiana). Claramente Jersey habia demostrado un proceso comercial de desintegracién

catalitica exitoso que usaba catalizador en forma de polvo.

La construccion de la PCLA N°1 tardd aproximadamente 19 meses. Esta unidad usaba el
sistema de arreglo posterior de “standpipe”, Modelo | en la cual el catalizador fluia hacia
arriba a través del reactor y regenerador, y salia del tope de los ciclones para la

separacion del catalizador y los productos desintegrados.

Se hizo historia el 25 de mayo del1942 cuando la alimentacion se cargd a la PCLA N°1,
Modelo | en la Refineria de la Standard de New Jersey en Baton Rouge, Estados Unidos.
[Grace Davison, 1993]

Este evento fue el comienzo de la desintegracion catalitica de lecho fluido, donde la
construccion de las nuevas unidades se multiplic6 debido a la urgente necesidad de
gasolina para la aviacion y la rapida expansién de la demanda de la gasolina de motor a
costa de la segunda guerra mundial. En la Tabla 2.1, se muestra de forma breve la
evolucion de la unidad de desintegracion catalitica posguerra.



1947

1948

1951
1952
1954
1956
1961

1964
1972
1974
1981
1983
1985

Tabla 2.1 Evolucién de la unidad de desintegracion catalitica

Se construye la primera unidad “Universal Oil Products (UOP)”
M.W. Kellogg introduce el disefio “Modelo III”
La division ‘Davison’ de W.R. Grace & Co. Desarrolla el catalizador micro
esférico FCC
M.W. Kelogg introduce el disefio Orthoflow
Exxon introduce el disefio Modelo 1V
UOP introduce el disefio ‘side by side’
Shell inventa la desintegracion ‘riser’
Kellogg and Phillips desarrollan y ponen en marcha el primer desintegrador de
residuos en la refineria de Borger, Texas.
Mobil Oil desarrolla el catalizador de FCC ultrasensible Y (USY)
Amoco Oil inventa la regeneracion a altas temperaturas
Mobil Oil introduce el promotor CO
Total inventa la regeneracion de dos etapas para procesamiento de residuo
Mobil reporta el primer uso comercial del aditivo ZSM-5
Mobil instala el sistema de ciclén cerrado en las unidades FCC.
[Sadeghbeigi, 2012]

Después de esta breve resefa de la desintegracion catalitica de lecho fluido, se describira

el proceso de manera general para posteriormente describir las secciones de la planta

FCC de manera mas detallada.



2.2 Descripcion de la desintegracion Catalitica de lecho Fluido y planta de gas

Para conocer la importancia de la planta FCC, se muestra en la Figura 2.1 un esquema
tipico de una refineria donde la carga de la unidad de FCC consiste de un gasoleo de

vacio de la unidad de vacio y de los fondos de la unidad de destilacién atmosférica.
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] 1 —>» GLP
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& 3 * someri- eshidro-
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i T 1A HDT
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@Hz > »i€ Y Fuel BIA
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Figura 2.1-. Esquema tipico de refinacion

De acuerdo a la Figura 2.2 la carga fresca, después de haber sido precalentada alrededor
de 200°C entra al “riser” donde se vaporiza cuando se mezcla con el catalizador caliente
del regenerador. Cuando la carga va hacia arriba del “riser” en contacto con el catalizador,
se desintegra cataliticamente. La mayor parte de la carga se convierte a gasolina y
materiales mas ligeros. Los productos mas ligeros que la gasolina son esencialmente
CH4,Cy’s C3's, C4's, y no condensables (CO, COy, HyS, Ha Noy Oo).

Los productos mas pesados que la gasolina (los productos no convertidos), se producen
del aceite ciclico ligero (LCO por sus siglas en ingles Light Cycle Oil) y fondos del
fraccionador. En algunos casos se retiran productos como la nafta pesada o el aceite

ciclico pesado (HCO por sus siglas en ingles Heavy Cycle Oil).

10



En la Figura 2.2 se puede observar un esquema general de la unidad FCC y la planta de

gas.

1_[%_
_T@'_Jﬁ“ﬁ"" t

I_"' Absorbedor
D ]|
Riser TL %ﬁw @P )

Fraccionadora Debutanizadora Depropanizadora Separador de
propilenc

@

principal

Figura 2.2 Unidad FCC y planta de gas

Fuera del “riser” la mezcla de catalizador y vapor de hidrocarburo entran a una zona de
asentamiento donde ocurre una separacion. El catalizador se envia al regenerador y los
vapores son dirigidos al fraccionador principal. En el fraccionador principal, la gasolina y
los productos mas ligeros se remueven por el domo, como vapor. Los productos no
convertidos tales como LCO y fondos, se retiran como productos liquidos. Esta separacion
inicial se hace por la condensacion y destilacién de los productos no convertidos, usando
reflujo en los niveles tope e intermedio del fraccionador principal, retirando el calor y
fraccionamiento. EI LCO va después a un despojamiento con vapor, para remover los

componentes ligeros.

El vapor proveniente del domo del fraccionador principal pasa a través de los
condensadores al acumulador de la cabecera donde la gasolina no estabilizada se separa
de los productos ligeros y una parte de la gasolina no estabilizada se recircula a la
fraccionadora principal. En el acumulador se encuentra un drenaje de agua en el fondo,

esto para remover el agua usada en el despojamiento con vapor. El vapor del tope del
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acumulador es llamado gas humedo, debido a que contiene condensables, mientras que la

gasolina existente se llama gasolina inestable ya que contiene C3’s y C4’s.

El gas humedo proveniente del tope del acumulador, tiene gran contenido de Cs’'s y C4’s y
algo de nafta de Cs aCq1+. Es necesario retirar estos productos valiosos como liquidos
para recuperar LPG y gasolina. Esto puede llevarse a cabo a elevadas presiones,
mediante el incremento del enfriamiento, adsorcion y fraccionamiento. [Grace Davison,
1993]

El gas humedo del acumulador se comprime, enfria y, posteriormente, se separa en un
tanque de vaporizacion el gas del liquido (debido a que después del enfriamiento se puede
condensar), el vapor y el liquido se vuelven a presurizar, se mezclan y se enfrian para ser
enviados al tambor separador de alta presion, aqui se separan los gases y se envian al
fondo del absorbedor y los liquidos son enviados al domo del agotador. La gasolina no
estabilizada del acumulador, es bombeada al domo del absorbedor primario. Muchos de
los Cs's y componentes mas pesados en el gas humedo, son absorbidos en la gasolina no

estabilizada.

El vapor del domo del absorbedor primario pasa al absorbedor secundario o absorbedor
esponja, donde el C3 remanente y los componentes mas pesados, se remueven de los
vapores por absorcion en el LCO enfriado. El gas proveniente del domo del absorbedor
secundario ha sido removido de todos los componentes condensables por lo que ahora se
llama gas seco. Los fondos del absorbedor secundario se recirculan a la torre

fraccionadora principal.

La gasolina no estabilizada del agotador contiene componentes ligeros provenientes del
tanque separador de alta presion por lo que se envia al debutanizador donde los Cj3’s y

C4’s se remueven.

La corriente liquida del fondo del debutanizador es la gasolina, que, posteriormente, se
trata para remover el azufre. La corriente liquida del domo se presuriza y se envia al
depropanizador donde los C3's mas ligeros son removidos del tope y dirigidos a la unidad
de separacion de propano y propileno. Los fondos del depropanizador, principalmente C4's

se envian a la unidad de alquilacién para, posteriormente, convertirlos en alquilado.
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2.3 Unidad de desintegracion catalitica de lecho fluido

La unidad FCC ocupa un lugar fundamental en una refineria, debido a su relativo bajo
costo de conversion de cargas pesadas a productos ligeros de mayor valor. Es la
productora de gasolina por excelencia, pero puede operarse para producir grandes
cantidades de C3’s y C4’'s. Debido a su alto octanaje, este proceso es muy complejo y para

poder simplificarlo se ha dividido en las siguientes secciones:

e Precalentamiento de la alimentacién
¢ Inyeccion de carga -“riser”

e Separacién de catalizador

e Despojador

e Regenerador
2.3.1 Precalentamiento de la alimentacion

La mayoria de las refinerias producen suficiente gaséleo para cumplir con la demanda de
las unidades de desintegracién catalitica. Sin embargo, en aquellas unidades donde no se
cumple la demanda de produccion de gasdéleos de acuerdo a la capacidad de las unidades
de desintegracion catalitica se mezcla con otros residuos. El gasodleo producido por la
refineria y los residuos para la carga de FCC son generalmente combinados y enviados al
tanque de balance de carga, el cual provee un flujo constante y homogéneo a la bomba de

carga.

El objetivo del precalentamiento es proveer a la mezcla de suficiente energia térmica para
que, al entrar en contacto con el catalizador caliente, la mezcla se vaporice y alcance la
temperatura de reaccion. Las fuentes principales de energia térmica para realizar el
precalentamiento son: las bombas de calor de la fraccionadora principal, intercambiadores
de calor de los productos de la fraccionadora principal y el calentador de gas, cabe senalar
que con la ayuda del calentador es posible controlar la temperatura de entrada de la
alimentacion. La temperatura objetivo a la salida del calentador de gas se encuentra en un
intervalo de 200 a 400 °C (400-750°F).
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El reactor-regenerador es el corazéon del proceso de FCC, actualmente en la
desintegracion catalitica el “riser” es considerado el reactor. Es la siguiente seccion se

discutira acerca de este equipo.
2.3.2 Boquillas de cargay ‘“riser”

Un eficiente contacto entre la alimentacion y el catalizador regenerado es necesario para
lograr las reacciones de desintegracion deseadas. La buena distribucion de la carga en el
catalizador, se ha convertido en algo muy importante, debido al uso de cargas mas
pesadas, formadoras de coque, mayores temperaturas para regenerar el catalizador y el

aumento de la practica de desintegracién de residuo.

Estas boquillas tienen como objetivo atomizar la alimentacién con la ayuda de la dispersion
o de vapor. Entre mas pequefas sean las gotas del aceite se incrementa la disponibilidad
de la alimentacion a los sitios acidos del catalizador. Con una elevada actividad catalitica,
todas las reacciones de desintegracion toman lugar en 3 segundos o0 menos. [Sadeghbeigi,
2012]

Actualmente, la mayoria de las unidades utilizan boquillas multiples, ya que estas
promueven la mejor mezcla entre el aceite y el catalizador, mejor que lo logra una sola

boquilla.

En la mayor cantidad de unidades FCC la alimentacion por boquillas son del tipo ‘elevado’
las cuales estan localizadas alrededor de 5 a 12 metros arriba de la base del riser, esto se
puede apreciar en la Figura 2.3 donde se muestra la seccion de alimentacion del riser.
Dependiendo de la velocidad de alimentacion y del didametro, el numero de boquillas puede

variar entre 1y 15. [Sadeghbeigi, 2012]
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Figura 2.3 Seccion de alimentacion del riser. [Sadeghbeigi, 2012]

Es crucial la alimentacion al ‘riser’ ya que las reacciones de desintegracion ocurren en fase
vapor, estas reacciones comienzan tan pronto como la alimentacién se vaporiza por el
catalizador regenerado. La expansion volumétrica es la principal fuerza motriz que se

utiliza para conducir el catalizador a la cima del ‘riser’.

El catalizador regenerado, no solo proveera el calor necesario para vaporizar la
alimentacion, sino también compensara el enfriamiento interno que se da en el ‘riser

debido a la naturaleza endotérmica de la reaccion.

Dependiendo del precalentamiento de la alimentacion, el regenerador y la temperatura de

salida del ‘riser’, la relacion de catalizador/aceite esta en el intervalo de 4:1 a 10:1 peso.

La temperatura tipica de regeneracion del catalizador se encuentra en un intervalo de
670°C a 732°C (1250°F-1350°F). Asi mismo, la temperatura del reactor varia de 496°C a
565°C (925°F-1050°F).

El ‘riser’ es a menudo un tubo vertical con una longitud aproximada de 23 a 37 metros y

diametros entre 0.60 a 2.15 metros. Un ‘riser’ ideal simula un reactor de flujo piston (PFR
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Plug Flow Reactor) donde el catalizador y el vapor viajan a lo largo del ‘riser’ con una

mezcla anterior minima.

Los ‘risers’ normalmente se disefian con una velocidad de salida del vapor de 12 a 18 m/s.

el promedio de tiempo de residencia es alrededor de 2 a 3 segundos. [Sadeghbeigi,2012]

A continuacion, se abordara la seccidn de la separacion de los productos con el catalizador
gastado y posteriormente, se estudiara el funcionamiento del ‘riser’ respecto a la quimica
del proceso y su representacion a través de la cinética de reaccion debido a que es muy

amplio.
2.3.3 Separacion de catalizador

Actualmente, cada unidad FCC emplea algun tipo de dispositivo de separacion inercial
conectado al final del ‘riser’ para separar el catalizador de los vapores. Algunas unidades

usan un deflector para cambiar la direccion del catalizador hacia abajo.

En algunas unidades el ‘riser’ esta conectado directamente a una serie de ciclones, este
tipo de arreglo se le puede denominar ‘rough cut’. Esta combinacion separa

aproximadamente entre 75-99.9% de catalizador de la corriente de salida del riser.

La mayoria de unidades emplean ya sea ciclones de una o de dos etapas para separar las
particulas de catalizador restante del vapor desintegrado. En la Figura 2.4 se muestra un

banco de ciclones ubicados a la salida del ‘riser’.
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Figura 2.4 Ciclones a la salida del ‘riser’. [MAN Reactors,2017]

Los ciclones recolectan y envian el catalizador al agotador. Donde los vapores producto
salen por arriba de los ciclones y fluyen a la torre fraccionadora principal. La eficiencia

tipica del sistema de separacion del catalizador es a menudo mayor a 99.999%.

Es importante separar el catalizador y los vapores tan pronto salen del ‘riser,
especialmente si la temperatura de desintegracién es mayor a 510°C. De no ser asi, un
tiempo de contacto extendido entre el catalizador y los vapores, permitiria una

sobredesintegracion catalitica hacia algunos productos indeseables.
2.3.4 Despojador

El catalizador gastado que entra al despojador tiene hidrocarburos que se absorben en la
superficie del catalizador; hay vapores de hidrocarburos que llenan los poros del

catalizador y vapores que se arrastran por el catalizador.

Para lograr retirar los productos desintegrados del catalizador, se utiliza un flujo de vapor a
contracorriente hacia arriba donde el despojador contacta el catalizador descendente. El
despojador contiene deflectores que forzan al catalizador y vapor a mezclarse
intimamente, cuando los flujos pasan uno a través de otro. El vapor ascendente acarrea

hidrocarburos presentes entre las particulas de catalizador, los hidrocarburos intersticiales
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dentro de la linea de vapor del reactor via el separador y los ciclones separadores.

Algunos hidrocarburos absorbidos en el catalizador, no se ven afectados por el despojador

y se llevan al regenerador y finalmente se queman junto al carbon. [Grace Davison, 1993]

Un despojador comunmente se disefla para manejar un vapor con una Vvelocidad

superficial de 0.23 m/s y un flux del catalizador de aproximadamente 3.418 kg/min/m?. A

un elevado flux, el catalizador que cae tiende a arrastrar el vapor, reduciendo la efectividad

del vapor despojador. Una relacion tipica del vapor despojador y el catalizador se

encuentra en el intervalo de 2-5 kg de vapor por 1000 kg de catalizador. En la Figura 2.5

se muestra un ejemplo de un despojador. [Sadeghbeigi,2012]

A A A
N oA A A
AA A
A A A
A A A
N oA A A

O © 0o 0|

Figura 2.5 Despojador catalitico. [Sadeghbeigi,2012]

|  Distribuidor de vapor

[
i

N Y

Ya que el catalizador ha sido despojado de vapores absorbidos, el siguiente paso es la

remocion del coque, el cual se retira en el regenerador.
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2.3.5 Regenerador

Con el paso del tiempo se han realizado mejoras en estos equipos dando paso a
temperaturas de operacidon mayores a 700°C [Sadeghbeigi,2012], lo cual permite un
aumento de la combustion. Estos regeneradores operados a altas temperaturas han sido

el factor principal en la mejora de la regeneracion.
El regenerador tiene tres principales funciones:

e Restaura la actividad del catalizador
e Provee el calor necesario para realizar las reacciones de desintegracion

e Envia el catalizador regenerado a la alimentacion

El catalizador gastado cuando entra al regenerador, usualmente contiene entre 0.5 y 1.5%
en peso de coque. Los componentes del coque son: carbon, hidrégeno y algunas trazas de

azufre y nitrogeno.

El aire que se alimenta al regenerador provee de oxigeno para la combustién del coque y
este es suministrado por uno o mas sopladores de aire. Estos equipos proporcionan

suficiente velocidad y presién para mantener al catalizador en estado fluidizado.

Para finalizar la seccion de la unidad de desintegraciéon catalitica de lecho fluidizado, se

muestran a continuacién algunos tipos de convertidores FCC con una breve descripcion.

2.3.6 Tipos de convertidores FCC
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Unidad FCC Modelo IV

Esta unidad involucra un procedimiento el
cual el catalizador es transferido en medio
del reactor y el regenerador, por medio de
una curva en “U” y la velocidad de flujo de
catalizador varia en relacion a la cantidad
de aire que se suministra al regenerador
carbon en el

para el quemado del

catalizador gastado. El aire de
regeneracion (que también es usado para
controlar la circulacién) entra a través de
una malla y el reactor y el regenerador

estan ubicados juntos. [Speight,2006]

Gas de Chimenea

r—> Productos
Reactor
Regenerador

1> Nivel Variable
Porzo de Rebose ~ | ivel Variable

Circul
e Cataliz.

Calentador de Arranque | | Control

b _;\

Suplidor I‘.r‘nfmp.-l (1:0(‘):,::‘,‘:.1

de Alre \\\&'—

Figura 2.6 Modelo IV de EXXON [Grace Davison,
1993]

Unidad FCC Orthoflow

Este proceso usa el disefio de un
recipiente unitario, el cual provee una linea
directa de flujo de catalizador entre el
reactor y el regenerador, de ese modo
minimiza la erosién encontrada en los

tubos. Los disefios comerciales de
Orthoflow son de 3 tipos: modelos A 'y C
con el regenerador en el fondo del reactor
y el modelo B con el regenerador encima
de reactor. En todos los casos, la seccion
de despojador del catalizador se localiza
entre el reactor

[Speight,2006]

y el regenerador.

Sistema de Ciclones
Cerrado

~——— Separador
/ “Plenum” externo

Desvio de la carga para
enfriamiento —
Regenerador

Distribuidor de
Catalizador gastado

Distribuidor de Aire

Atomizacion de

'
inyeccion de
Carga \

Enfriador
~«—— del Catalizador
en Fase densa

Lateral

Valvulas de Tapon
de Catalizador

Figura 2.7 Convertidor FCC Orthoflow de Kellogg.
[Grace Davison, 1993]
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Unidad FCC de UOP (Universal Oil Products)

La unidad esta compuesta por la seccion
del reactor, la cual incluye al ‘riser’, al

y al
eficiencia, el cual estd compuesto por un

agotador regenerador de alta
combustor, un ascensor y un recipiente de

regeneracion. Dos tuberias unen Ia
seccion del ‘riser’ con la del regenerador.
[Fernandes et al. 2008]
Este proceso es adaptable para las
necesidades de grandes y pequeinas
refinerias. Las caracteristicas mas
distintivas de este proceso son:
o La eliminacion del aire del riser con
grandes juntas de expansion.
o La eliminacion de considerables
soportes metalicos.
tamafno de

o La reduccion en el

regenerador y linea de aire

mediante el uso de presién de
operacion de 200 a 240 kPa.

o La temperatura de regeneracion es
controlada mediante la circulacion
del catalizador caliente.

[Speight,2006]

A fraccionamiento

Regenerador del

estilo combustor Sistema de

riser abierto

Gas de chimenea <

Riser combustor

Circulacion de
catalizador caliente

Enfriador de aire

|
Aire Medio elevador

Figura 2.8 Unidad de FCC de UOP con regenerador

de “Alta eficiencia” [Grace Davison, 1993]
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Unidad de FCC de dos etapas

Esta unidad se construy6 para permitir una
gran flexibilidad de productos para cuando
se le demande. Asi, la alimentacion entra
en contacto con el catalizador en el ‘riser’,
donde el tiempo de contacto en la primera
etapa es del orden de segundos. Elevadas
temperaturas (470°C a 565°C) se utilizan
para reducir el coque no deseado. La
siguiente condicidon de operacion en la
primera etapa es la presion de 220 kPa y
la relacion de catalizador/aceite de 3:1 a
50:1.

conversién se encuentra entre 20% y 70%.

En esta etapa el volumen de

Todo o parte de la alimentacion no
convertida de la primera etapa se
desintegra posteriormente en la segunda
etapa del reactor. Las condiciones de
operacion son: temperatura entre 480°C a
540°C y 220 kPa con una relacion de
12:1.  La

conversion en la segunda etapa varia de

catalizador/aceite  2:1 a

15% a 70%. Con una conversion total de
50 a 80%. [Speight,2006]
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Secundario
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Rt:ﬂl:ﬂ erador
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__ Separador Inercial
SWEC
~—— Reactor
Combustion
Anillo de
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_—" Regenerada
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de Vapor, Inferior
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Regenerador $ Reactor Riser
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Figura 2.9 Unidad de FCC de dos etapas

sobrepuestas Stone & Webster [Grace Davison,

1993]
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2.4 Reacciones

En esta seccion se mostrara una breve comparacion entre los procesos de desintegracion
catalitica y la desintegracion térmica, ademas de presentar las principales reacciones del
proceso de desintegracion catalitica, para posteriormente abordar los mecanismos de

reaccion.

Una serie de reacciones complejas toman lugar cuando una gran molécula de hidrocarburo
entra en contacto con el catalizador a (630-700°C) [Sadeghbeigi,2012]. La distribucion de
productos depende de varios factores, incluyendo la naturaleza y la actividad de los sitios
del catalizador acido. Aunque la mayoria de las reacciones del proceso son cataliticas,
también ocurren reacciones de desintegracion térmica. La desintegracion térmica es
causada por factores como un deficiente mezclado en el reactor y una baja separacion de

productos desintegrados en el reactor.

Sin importar que sea desintegracion catalitica o térmica, la desintegracion de

hidrocarburos significa el rompimiento de enlaces carbono-carbono. [Sadeghbeigi,2012]

Antes del desarrollo de la desintegracién catalitica, la desintegracion térmica fue el primer
proceso disponible para convertir alimentaciones de bajo valor en productos mas ligeros.
La desintegracion térmica es una transformaciéon quimica de hidrocarburos puros o
fracciones de petréleo bajo la influencia de altas temperaturas en un intervalo de (425-
650°C). [Raseev,2005].

En la Tabla 2.2 se compara las diferencias mas importantes entre los procesos de
desintegracion catalitica y desintegracion térmica. Donde es posible notar la gran
diferencia en las condiciones de operacidén (mas drasticas en la desintegracion térmica) y

el rendimiento de los productos (mayor rendimiento para la desintegracion catalitica).
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Tabla 2.2 Comparacion entre desintegracién térmica y desintegracion catalitica. [Speight,2006]

_ Desintegracion Térmica | Desintegracion Catalitica

Uso de Catalizador
Temperatura
Presion

Eficiencia Térmica

Rendimiento de gasolina

y otros destilados

Selectividad de
productos

NUmero de octano
Rendimiento de Ca4

Rendimiento de
aromaticos

Como se menciond anteriormente, la desintegracién catalitica y la desintegracion térmica

NO
ELEVADA
ELEVADA

MODERADA
MODERADO

MODERADO

BAJO
BAJO
BAJO

N
<600°C
<200 kPa
ELEVADA
ELEVADO

ELEVADO

ALTO
ALTO
ALTO

se traducen en el rompimiento de moléculas grandes de hidrocarburo, pero estas

reacciones no se desarrollan de la misma manera, en la Tabla 2.3 se comparan los

productos en ambos procesos.

Tabla 2.3 Productos de desintegracion térmica y catalitica [Sadeghbeigi,2012]

Tipo de hidrocarburo

n-Parafinas

Olefinas

Naftenos

Alquil-aromaticos

Desintegracion Térmica

C2 es el producto principal, con gran cantidad
de Ci1y Cs3, ademas de olefinas de Cs a C1s
con pocas ramificaciones.

Cambio lento de doble enlace y poca
isomerizacion esquelética, transferencia de
hidrogeno es minima y no selectiva para
olefinas terciarias; los alifaticos forman
pequefia cantidad de aromaticos a 500°C.

La velocidad de reaccién es mas lenta que la
de las parafinas

Desintegracion dentro de la cadena lateral

Desintegracion Catalitico

C3 a Cs es el producto principal, poca
cantidad de n-olefinas arriba de C4, gran
cantidad de ramificaciones

Cambio rapidec de doble enlace,
isomerizacion esquelética rapida,
transferencia de hidrégeno mayoritaria y
selectiva de olefinas terciarias; los
alifaticos forman gran cantidad de
aromaticos a 500°C.

Velocidad de reaccién similara parafinas

Desintegracion al lado del anillo

Después de esta comparacion, se estudiaran las reacciones de desintegracion catalitica.

Como se sabe, en el proceso comercial de desintegracion catalitica involucra el contacto
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entre la alimentacion y el catalizador bajo condiciones adecuadas de temperatura, presion
y tiempo de residencia. Esto significa que una parte sustancial (>50%) de la alimentacién
se convierte en gasolina y productos de bajo punto de ebullicion, usualmente en un solo

paso de operacion. [Speight,2006]

En la Tabla 2.4 se muestran las principales reacciones en la desintegracion catalitica de
lecho fluidizado, donde se parte de los componentes principales de la alimentacion PONA

(Parafinas, Olefinas, Naftenos y Aromaticos) a los productos.
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Tabla 2.4 Principales reacciones de desintegracion catalitica de lecho fluido [Grace Davison, 1993]

Parafinas

Olefinas

Naftenos

Aromaticos

Desintegracion

Desintegracion

Ciclizacion

Isomerizacion

Transferencia H

Ciclizacion
Condensacion
Deshidrogenacion

Desintegracion

Deshidrogenacion

Isomerizacion

Desintegracién
Cadena lateral

Transalquilacion

Deshidrogenacion
Condensacion

Parafinas +Olefinas
CioHzy = C4Hyg + CoHy,

LPG olefinas
CoHig » C4Hg + CsHyg

Naftenos
C,Hy4 = CH; — ciclo — CcHyq

Olefinas ramificadas
n — Cs Hyg = Iso — CsHq

Parafinas

CH3CH2n - CH;- + H - CHchszH3 i
CH3CH,, CHs + *CH,CH, CHs

Coque

Olefinas
CiClO - CIOHZO - CGHIZ + C4H8

Ciclo olefinas

Ciclo — C1,H,4 — Ciclo — C1,H,, + Hy
Naftenos con diferentes anillos
Aromaticos no sustituidos + Olefinas
Ar CioHy1 = Ar+CioHqp

Diferentes alquilaromaticos
C¢H,(CH3), + CoHg — 2C¢H5CH,

Poliaromaticos = Alquilacion
Deshidrogenacion—-> Coque
Condensacion
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Para continuar con el estudio de las reacciones, se profundizara el tema con el estudio de

mecanismos de reaccion de desintegracion.
2.4.1 Mecanismos de reaccion

No hay mecanismo de reaccion como tal en la desintegracién catalitica, a pesar de que los
catalizadores para las reacciones de desintegracion casi no han cambiado por varios afios,
los fendbmenos involucrados en la desintegracion catalitica estan aun bajo estudio. [Maya-
Yescas,2011]

A pesar de ello, existe un acuerdo general sobre el mecanismo que rige la desintegracion
catalitica de hidrocarburos, el cual envuelve la formacion de intermediarios de especies

organicas cargadas positivamente, llamadas ‘carbocationes’.

De acuerdo a la nomenclatura de la IUPAC (International Union of Pure and Applied
Chemistry) los iones como CH; deben ser llamados iones carbenio y los del tipo CH: se
deben llamar iones carbonio, el término carbocation comprende ambas especies y

generalmente todas las especies organicas que poseen una carga positiva.

Un i6n carbonio (CHZ) es formado por la adicién de un iéon ( H*) a una molécula de
parafina. Esto se realiza via ataque directo de un proton del sitio de Bronsted del

catalizador. La molécula resultante tendra carga positiva.
R—CH,—CH,—CHy,—CH;+H"* >R —CH,— CH,— CHf — CH,

Donde el i6n carbonio es un intermediario el cual posteriormente se convierte a idn
carbenio debido a su baja estabilidad y que los sitos acidos del catalizador no son lo

suficientemente fuertes para formar muchos iones carbonio.

Un ién carbenio (CH;) se genera, ya sea agregando una carga positiva a una olefina o

removiendo un hidrégeno y dos electrones de una parafina.

R—HC=CH-CH,—CH;+H"*>R—-HC*—CH,—CH,— CH; Proton en el sitio de
Bronsted
R—CH,—CH,—CH,—CH; > R—HC* —CH, — CH, — CH3 + H™ Remocion de H™ en el

sitio de Lewis
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Ambos sitios acidos de Bronsted y Lewis en el catalizador generan iones carbenio. El sitio
de Bronsted dona un protdbn a una molécula de olefina y el sitio de Lewis remueve

electrones de una molécula de parafina.

La estabilidad de carbocationes depende de la naturaleza de los grupos alquilo unidos a

una carga positiva. La relativa estabilidad de los carbocationes se muestra como sigue.

Terciario > Secundario > Primario
R—C—-C*—¢C
| cC—-C*-cC R—-C-C*
C

Uno de los beneficios de la desintegracion catalitica es que los iones primario y secundario
tienden a rearreglarse para formar un ién terciario. Ya formado el idén carbenio, se da paso
a las reacciones las cuales dependen de la naturaleza y fuerza de los sitios acidos del

catalizador. Las tres reacciones dominantes de iones carbenio son:

e Desintegracion
e Isomerizacion

e Transferencia de hidrégeno
Desintegracion

Desintegracion o escisién-3, es una caracteristica principal de la desintegracion via
carbocationes. Escision-p es la separacion del enlace C-C a dos carbonos de distancia del
atomo de carbono cargado positivamente (alfa a). Escision-B es preferente porque la
energia requerida para romper el enlace es menor que la necesitada para romper un

enlace adyacente (escision-a).
C*—Ct—-c*—cP-cC

Adicionalmente, pequefias cadenas de hidrocarburos son menos reactivas que grandes
cadenas. Por lo que la rapidez de las reacciones de desintegracion disminuye con la
disminucién del tamafio de la cadena. Los productos iniciales de Escision-f son una

olefina y un nuevo ion carbenio.
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R—C*H—CH,—CH, — CH, — CH; - CH; — CH = CH, + H,C* — CH, — CH,R

El nuevo idn carbenio continuara con una serie de reacciones en cadena. Pequefios iones
(cuatro o cinco carbonos) pueden transferir la carga positiva a una gran molécula y esta se
puede desintegrar. Las reacciones de desintegracion no eliminan la carga positiva, esta

carga existe hasta que dos iones se adicionan.

Debido a que Escision- es monomolecular y la desintegracion es endotérmica, la rapidez
de desintegracion es favorable con altas temperaturas y no estan limitadas por el
equilibrio. [Sadeghbeigi, 2012]

Isomerizacion

Las reacciones de isomerizacidén ocurren frecuentemente en la desintegracion catalitica y
pocas veces en la desintegracion térmica. En ambas el rompimiento del enlace es via
escision-B. Sin embargo, en la desintegracion catalitica, los carbocationes tienden a

reacomodarse para formar iones mas estables. Ejemplo:

CH; — CH,CtH — CH, — CH,R —» CH; — C* — CH — CH,R
Ho
o
C*H,— CH— CH, — CH,R

|
CH,

Uno de los beneficios de la isomerizacion es la produccion de gasolina de mayor octanaje.
Isoparafinas en el rango de ebullicion de la gasolina tienen octanaje mas elevado que las
parafinas normales. [Sadeghbeigi, 2012]
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Transferencia de hidrégeno

Es una reaccién bimolecular en la cual uno de los reactivos es una olefina. Dos ejemplos

son: las reacciones de dos olefinas y la reaccion de una olefina y un nafteno.

En la reaccidn de dos olefinas, ambas olefinas deben ser adsorbidas en los sitios activos
cercanos a ellas. Una de estas olefinas se vuelve una parafina y la otra una ciclo-olefina
tan pronto el hidrogeno es transferido de una a otra. La ciclo-olefina transfiere un
hidrégeno con otra olefina para producir una parafina y una ciclodiolefina. La ciclodiolefina

se reacomodara para formar un aromatico.

La reaccion termina porque los compuestos aromaticos son demasiado estables. Entonces

la transferencia de hidrégeno en olefinas las convierte en parafinas y aromaticos.
4CoHyp = 3ChHypi2 CnHan-s
Olefina > Parafina + Aromatico

En la reaccion de naftenos con olefinas, los compuestos nafténicos son los donadores de
hidrogeno. Los naftenos pueden reaccionar con olefinas para producir parafinas y

aromaticos.
3CnHZn + CmHZm - 3CnHZn+2 + CmHZm—6
Olefina + Nafteno Parafina + Aromatico

Las reacciones de transferencia de hidrogeno usualmente incrementan el rendimiento y
estabilidad de la gasolina. La reactividad de la gasolina es reducida porque la transferencia
de hidrégeno produce una menor cantidad de olefinas. [Sadeghbeigi, 2012]

Después de conocer las reacciones dominantes de la desintegracién catalitica, se
mencionara una reaccion indeseada pero sumamente necesaria para llevar a cabo la
reaccion y es la formacion de coque, la cual se lleva a cabo inherentemente en la

desintegracion catalitica.
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Formacion de coque

La formacion de coque resulta directamente de mantener la relaciéon H/C entre la
alimentacion y los productos de reaccion. La cantidad de coque puede variar en ciertos
limites, dependiendo principalmente de la alimentacion, el catalizador usado y las

condiciones de operacién. Pero la formacion de coque no se puede evitar completamente.

El término coque comprende el total de productos que permanecen adsorbidos
irreversiblemente en el catalizador; en otras palabras, los productos no eliminados durante
la etapa de despojamiento. Por consiguiente, el catalizador contiene un intervalo muy
amplio de especies de diferente estructura quimica, caracterizados por una relativa baja

relacion de H/C.

La relacion atomica H/C en coque varia en un amplio limite, entre 1.0 y 0.3, y disminuye
durante el proceso. Esta relacion indica claramente la presencia en el coque de estructuras

aromaticas policiclicas las unicas que corresponden a esa relacion.

En el presente, no hay esquema de reaccién que pueda ser formulado de manera
definitiva. Sin embargo, se puede establecer que la formacion de coque es una
consecuencia de las reacciones de transferencia de hidrégeno de olefinas seguido de

ciclizacion, aromatizacion, alquilacion y condensacion. [Raseev, 2005]

En la Figura 2.10, se muestran las trayectorias de reaccién propuestas por Decroocq,
donde las reacciones I, Il y lll tienen lugar en diferentes sitios de la cadena del

hidrocarburo, las cuales producen principalmente gas combustible y gasolina.

Las reacciones indeseables mas comunes, son aquellas que resultan de una
deshidrogenacion de olefinas, con la formacién de compuestos insaturados como las

diolefinas, especialmente cuando dos dobles enlaces estan conjugados.

Dichos compuestos producen reacciones que dan marcha atrdas a la desintegracion
catalitica, por la formacion de hidrocarburos pesados (reacciones V, VI, VII, VI, IX 'y X). de
esta manera, la desintegracidn produce también una aromatizacion de hidrocarburos,

donde los compuestos aromaticos resultantes son los precursores naturales del coque.
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Trayectorias Principales de reaccion
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Figura 2.10 Trayectorias de reaccidn en la desintegracién catalitica [Decroocg, 1984]
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Para finalizar esta seccion, la Figura 2.11 provee de un esquema general de las
reacciones que ocurren en la conversion de la desintegracion catalitica desde la
alimentacion a los productos finales como la gasolina. Es claro que la conversion ocurre en
etapas y la gasolina no es un producto primario de la reaccidn, lo cual es obvio, esto por
las grandes moléculas que contiene la carga al proceso, la cual no puede entrar a los

poros del catalizador (zeolita de aproximadamente 7.3 A).

Mas bien, las grandes moléculas son pre-desintegradas en la matriz de los catalizadores.
Las reacciones de desintegracién son probablemente una combinacién entre reacciones
cataliticas y térmicas, donde las reacciones cataliticas toman mayor relevancia tan pronto

las moléculas comienzan a ser mas pequenas. [Vogt et al, 2015]

| ~ |
Feed HCO | LCO I('._m-hm[ Gas

Figura 2.11 Esquema general de reacciones durante la desintegracion catalitica [Dupain et al,2006]

Debido a la cantidad abrumadora de compuestos contenidos en la carga del proceso y la
gran cantidad de reacciones que ocurren; la comprension de estas se puede realizar a
través del modelamiento del proceso, con el objetivo de tener un mayor entendimiento de

la desintegracion catalitica de lecho fluidizado.
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2.5 Modelos cinéticos de desintegracion catalitica

Es facil de apreciar la dificultad de tener un esquema de reaccion completo para el proceso
de desintegracion catalitica, por lo que se han desarrollado aproximaciones para simplificar

este proceso.

Uno de los mas antiguos es el agrupamiento que es la aglomeracion de varios compuestos
quimicos dentro de un solo compuesto (llamado lump), el cual debe de mostrar varias
propiedades en comun; por ejemplo: punto de ebullicion, peso molecular, reactividad.
[Ancheyta, 2011]

Durante los afos 50’s, el primer modelo cinético para FCC fue propuesto y desde ahi se
han desarrollado una gran variedad de modelos cinéticos, por lo que a continuacion se

mostraran algunos de ellos. [Félix, 2006]
2.5.1 Modelo cinético de tres lumps

Este modelo cinético fue propuesto por Weekman (1968) y Nace (1971), este modelo
consiste en tres lumps constituidos por el gasoleo, la gasolina producida y la formacion de
coque incluyendo gases, los cuales representan el proceso de desintegracion de manera
aproximada. [Ancheyta et al., 1997]. En la Figura 2.12 se muestra el modelo cinético de
tres lumps, donde A es el gasoleo, B es la gasolina y C son los gases y el coque.

k
A L >

B
ks lkz
C

Figura 2.12 Esquema de reaccién de 3 lumps
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Estos autores consideran que la alimentacidon se desintegra con una cinética de pseudo-
segundo orden y la gasolina y los gases con una de pseudo-primer orden. En la Tabla 2.5
se puede visualizar la cinética propuesta. Nace et al (1971) establecen que las constantes
cinéticas dependen de la composicidon molecular de las especies quimicas que constituyen
a la alimentacion. Asi, las alimentaciones con alto contenido de aromaticos son mas
dificiles de desintegrar que aquellas que contienen parafinas y naftenos. Ademas, tales
alimentaciones producen mas coque ocasionando una desactivacion mas rapida del

catalizador.

Tabla 2.5 Reacciones en el modelo cinético de Weekman

Reaccién Rapidez de reaccion
A—- B = —k Y}
B-C r, = —k,Yp
A->C r3 = —k3Y}

Adicionalmente, la cinética depende de tres parametros (k4, k,, k3), los cuales son funcién
de la composicion de alimentacion, condiciones de operacidon y temperatura; sin embargo,

como solo son tres parametros, estos no son muy dificiles de estimar.
2.5.2 Modelo cinético de cuatro lumps

En el esquema cinético de cuatro lumps, la principal diferencia respecto al modelo de tres
lumps es que considera al coque como un lump independiente y separado de los gases

como se muestra en la Figura 2.13. Estos modelos consideran que las constantes

cinéticas dependen de la alimentacion. [Popa, 2014]
k
—

A L » 8
a) kgi k3 k ikE b)
C

Iy
D

e

0 4+——P

X

l

Figura 2.13. Esquema de reaccion de cuatro lumps, a) Modelo cinético de Lee(1989),
b) Modelo cinético de Yen (1991)
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Donde A es la alimentacion, B es la gasolina, C es el gas y D el coque. Entre la figura 2.13
a) y b) se observa que la diferencia estd en que se considera la reaccién del gas que
genera coque. Al igual que en el modelo cinético de tres lumps, se considera que la
alimentacion se desintegra con una cinética de pseudo-segundo orden y la gasolina, los
gases y el coque con una de pseudo-primer orden. Esto se muestra en la Tabla 2.6 donde
para el modelo cinético de Lee no se considera la descomposicion de gas a coque.
[Popa,2014]

Tabla 2.6 Reacciones en el modelo cinético de Lee

Reaccién Rapidez de reaccion
A—- B r = —k Y}
A-C r, = —k, Y7
A-D r3 = —k3Y7?
B-C 1, = —k,Yp
B-D r5s = —ksYp

Las constantes de rapidez de reaccion k; se representan en términos de la temperatura y

energia de activaciéon ademas de un parametro llamado factor preexponencial.
EiNel 1
k= (k2)el )7
2.5.3 Modelo cinético de cinco lumps

Para cinco lumps existen diversas propuestas de modelos de reaccidén, por lo que se

mencionaran el de Corella et al.(1994) y Ancheyta-Juarez et al. (1998)

Corella et al. desarrollaron un modelo cinético de cinco lumps en donde los aceites ciclicos

se separan de la alimentacion y los gases se separan del coque.

El modelo de Ancheyta-Juarez et al. asumen cinco principales lumps; alimentacion o
gaséleo, gasolina, gas licuado, gas seco y coque. En la Figura 2.14 se presentan los

modelos de Corella et al. y Ancheyta-Juarez et al.
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Figura 2.14 Esquema de reaccion de a) Corella y b) Ancheyta

El modelo de Ancheyta considera cinco lumps y tiene siete constantes cinéticas, donde la
desintegracion de la alimentacion se asume como una reaccion de pseudo-segundo orden.
Las otras reacciones de gasolina, gas licuado, gas seco y coque se consideran como
reacciones de pseudo-primer orden. En la Tabla 2.7 se muestra el modelo cinético de

cinco lumps de Ancheyta et al.

Tabla 2.7 Reacciones en el modelo cinético de Ancheyta-Juarez et al

Reaccion Rapidez de reaccion

Consumo de gaséleo rn =—KY?2p
K:k1+k2+k3+k4

Formacioén de gasolina r, = [k Y2 — K V5]
Ky = ks + k¢
Formacioén de gas LP 13 = [k, Y2 + ksY, — k. V5]
Formacioén de gas seco 1y = [k3Y? + ks + kY]
Formacion de coque s = kY2

La funcion de desactivacion es ¢ = nA t" 1
Donde ny A, son constantes cuyos valores dependen de las propiedades de alimentacion.

La rapidez de desintegracion disminuye proporcionalmente a la rapidez de formacién de

coque. Para todas las velocidades de desintegracion de la Tabla 2.6 la dependencia con la
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temperatura es considerada, la energia de activacion y el factor de desactivacion son
estimados. [Sertic-Bionda, 2010]

2.5.4 Modelo cinético de seis lumps

Takatsuka et al. (1984) Describen la desintegracion catalitica de gasodleos por medio de un
modelo cinético de seis lumps, como se muestra en la Figura 2.15. Los lumps
considerados en este modelo son: gaséleo, aceite ciclico pesado (HCO), aceite ciclico

ligero (LCO), gasolina, gases ligeros y coque. [Félix, 2006]

Gasdleo
k3
kz kl
k11 HCO,
LCO, k12
kg L ki3
kg Gasolina ,
Ki1a
k
10 ke ke ky
k7
L W
Coque, Gases .

Figura 2.15 Esquema de reaccién de seis lumps

El gasdleo y el aceite ciclico pesado tienen una cinética de pseudo-segundo orden y los
demas lumps experimentan una cinética pseudo-primero orden. En la Tabla 2.8 se puede

observar el modelo cinético.
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Tabla 2.8 Reacciones en el modelo cinético de Takatsuka

Reaccion Rapidez de reaccion

Consumo de gaséleo rn =—KYZp

K=k1+k2+k3+k4+k5

Formacioén de gasolina Ty = [k Y2 + ki V7 + kgYs — keVy — ko Vo]
Formacion de LCO ry = [k V2 + ki Y2 — (kg + ko + ki) V3]0
Formacién de HCO 1y = [k3Y? — (kg + kip + ki3 + k)Y@
Formacién de gases s = [kaYZ2 + kgYs + koVs + k14Y2]@
Formacién de coque Te = [ksYZ + k;Yo+k oYs + ki3Ya]o

2.5.5 Modelo cinético de diez lumps

El modelo cinético de diez lumps desarrollado por Jacob et al.(1976) se basa en el modelo
de Weekman separando el gaséleo de carga en grupos funcionales de hidrocarburos,
parafinas, naftenos, aromaticos y atomos de carbono entre anillos aromaticos (grupos
parafinicos y nafténicos adheridos a anillos aromaticos) tanto para la fraccion ligera como
para la pesada de la alimentacién, ademas contiene como lumps, a la gasolina y los gases
mas coque, en la Figura 2.16 se muestra el esquema de reaccion. La ventaja de este
modelo es que las constantes cinéticas son independientes de la composicidén de la carga.
[Ancheyta, 1998]

GASOLINA
T
P, L N b S a |
T
Ll P, || U N, Sh O | An
GASES + COQUE

Figura 2.16 Esquema de reaccion de diez lumps de Jacob
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2.5.6 Modelo cinético de veintian lumps (HYSYS)

La cinética del riser se deriva del mecanismo de diez lumps de Mobil [Aspen HYSYS,
2011]. HYSYS FCC ha expandido el numero de lumps reactante/producto a 21 y ha
cambiado la funcionalidad de algunos lumps clave. Todas las reacciones por si mismas
estan basadas en cinéticas de primer orden que ocurren en fase vapor. Las expresiones

cinéticas estan integradas a lo largo del reactor y son dependientes de:

- Densidad del bulto del catalizador
- Coque en el catalizador

- Actividad MAT

- Nitrégeno basico

- Contenido de metales

La actividad MAT, el nitrdgeno basico, la cantidad de metales contaminantes y el carbdn
Conradson, se ingresan de fuentes externas y afectan la cinética del riser de forma
uniforme. La densidad de bulto del catalizador y el coque en el catalizador son también
integradas a lo largo del reactor y son una funcién de la caida de presion, formacion de
coque y la expansion molar. La caida de presion incluye elementos de calor, friccion y

aceleracion.

Toda la cinética del reactor esta basada en el sistema de 21 lumps. Los mecanismos de
reaccion representan la desintegracion parafinica, apertura de anillos nafténicos,
condensacioén de anillos, coque cinético hecho de reacciones tipicas de condensacion, y
coque metalico hecho debido a la deshidrogenacion. Los mecanismos de reaccién han
sido agrupados légicamente para hacer una parametrizacion del rendimiento mas
conveniente. Asi todos los mecanismos que conducen a constituyentes de gas de una
clase, constituyentes de gasolina de otra clase. En este sentido, con solo un pequeio
numero de mediciones del rendimiento de la operacion de la unidad, los parametros

cinéticos para mas de cincuenta mecanismos de reaccidon pueden ser facilmente
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sintonizados para ajustar los rendimientos de la unidad. Para ajustar las composiciones
especificas de los productos que se observan en la unidad, un ajuste adicional de

reacciones parafinicas y aromaticas se debe desarrollar.

Este sistema divide los reactantes y los productos en agregados de material clasificado por
caracteristicas quimicas y rango de punto de ebullicion. Estos lumps son similares a los
pseudo-componentes, ya que se basan en el rango tipico de punto de ebullicion, pero
adicionalmente en su estructura molecular. Las estructuras moleculares seleccionadas se
basan en los probables mecanismos de reaccion que existen en la quimica de la

desintegracion catalitica de lecho fluidizado.

La Tabla 2.9 resume los lumps ocupados en este modelo. Estos lumps son clasificados en
parafinicos, nafténicos y aromaticos. Cada uno de estos, es dividido en cuatro rangos de
punto de ebullicién. Posteriormente los aromaticos son divididos en carbonos sustituyentes

y atomos de carbono en anillos aromaticos.
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Tabla 2.9 Modelo de 21 lumps

Lump Rango de Punto de ebullicién Descripcion

C C-lump- produce gases ligeros

G <221°C Gasolina Cs+

Pl 221 -343°C Parafinas ligeras

NI Naftenos ligeros

Ar1l 1-Anillo aromatico ligero

Ar2| 2-Anillos aromaticos ligeros

Asl Anillo aromatico ligero con carbonos sustituyentes
Ph 343 -510 °C Parafinas pesadas

Nh Naftenos pesados

Ar1h 1-Anillo aromatico pesado

Arzh 2-Anillos aromaticos pesados

Ar3h 3-Anillos aromaticos pesados

Ash Anillo aromatico pesado con carbonos sustituyentes
Rp >510 °C Parafinas residuales

Rn Naftenos residuales

Ra1 1-Anillo aromatico residual

Ra2 2-Anillos aromaticos residuales

Ra3 3-Anillos aromaticos residuales

Ras Anillo aromatico residual con carbonos sustituyentes
Kcoque N/A Coque cinético

Mcoque Coque metalico

Los componentes también fueron seleccionados para representar convenientemente
intervalos de ebullicion que representan rendimiento de gases ligeros, gasolina, aceite
ciclico pesado, aceite ciclico ligero y fondos de la fraccionadora principal. Los
componentes de los gases ligeros representan todos los gases desde H; a Cs. Los

componentes de la gasolina representan el intervalo de componentes de Cs a 221°C.
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Hay tres lumps que no son identificados con un tipo particular de componente quimico los

cuales son:

- C lump: Es usado para calcular los gases ligeros desde el metano hasta los
pentanos. Este es basado en una correlacion usando el lump C producido en las
trayectorias de reaccion y la composicion de la alimentacion.

- Kcoque lump: Coque cinético, el coque producido rutinariamente a través de
mecanismos de ciclacion y condensacion.

- Mcoque lump: Coque metalico, es el coque producido como un subproducto de las
reacciones de deshidrogenacion causadas por la presencia de niquel equivalente

activo en el catalizador.

La clasificacion de carbono aromatico ayuda a representar esos carbonos que pueden ser
desintegrados en gasolina y esos que no pueden ser desintegrados tan faciimente.
Carbonos contenidos en el anillo, son aquellos carbonos que se encuentran en la
estructura aromatica y, por lo tanto, son menos probables de desintegrar en materiales
mas ligeros. Ademas, estos participan en las reacciones de condensacion que
eventualmente puede promover la formacion de coque en el catalizador. Los atomos
sustituyentes de carbono son sustituyentes parafinicos en las estructuras aromaticas, las
cuales incluyen cadenas de carbono parafinico con diferentes tamafios y combinaciones

que son distribuidas alrededor de las estructuras aromaticas.

Las especies agrupadas participan en una red de reacciones. Esta red de trayectorias de

reaccion es mostrada en la Figura 2.17.
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Figura 2.17 Esquema de trayectorias de reaccion de 21 lumps

En el esquema de 21 lumps, cada flecha procedente de una especie a otra representa una
trayectoria de reaccion. Como las velocidades de reaccidn se representan por expresiones
de la ecuacion de Arrhenius, cada camino o trayectoria se asocia a un factor de frecuencia
y a una energia de activacion. Dentro de sistema cinético, los componentes del lump C
esta dividido directamente en diez componentes de gas ligero. La resolucién directa del
lump C en especies quimicas ligeras se realiza por una correlacion adaptada para el
modelo de 21 lumps. En la calibracién, estos factores de ajuste son tratados como
parametros y se ajustan a cualquier medicion que exista para estas especies. Estas
mediciones pueden provenir de analizadores, inferenciales o cromatografia gas-liquida

para productos ligeros. Estos productos generalmente incluyen:

Hidrégeno, metano, etileno, etano, propileno, propano, iso-butano, butenos, n-butano, iso-
pentano, pentenos y n-pentano.
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Después de que las cantidades de estos quimicos se determinan de la correlacion, el

efluente del riser se separa en composiciones mas detalladas. En la Tabla 2.10 se

muestran las divisiones de C4=, C5=, iC5 y C6-430°F en sus isomeros.

Tabla 2.10 Creacioén de isdbmeros a partir de factores de division

Componente Inicial

Division de componentes

Ca=

Iso-buteno
1-Buteno
Cis-2-buteno
Trans-2-Buteno
1,3-Butadieno

iC5

Iso-pentano

Ciclo-pentano

3-Metil-1-buteno
1-Penteno
2-Metil-1-buteno
Cis-2-penteno
Trans-2-penteno
2-Metil-2-buteno
Ciclo-penteno

Isopreno (2-Metil-1,3-butadieno)

C6-221°C G lump

Benceno
C6-221°F G lump (no benceno)

La cantidad de cada isbmero creado se determina por relaciones fijas o factores de

division. Las relaciones se ajustan para que coincida con una unidad en particular

ajustando factores de separacién para cada isémero.
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2.6 Catalizadores

El catalizador de desintegracién catalitica de lecho fluidizado es un polvo fino y poroso
compuesto de oxidos de silicio y aluminio (otros elementos pueden estar presentes en muy
pequefias cantidades). Tanto los sitios acidos de tipo Bronsted como Lewis, se asocian
con el aluminio. Los sitios acidos inician y aceleran las reacciones del carbocation que
causan la reduccion del tamanio de las moléculas de los gasodleos de petroleo, a las
condiciones del reactor, de la unidad FCC. Cuando se airea con gas, el polvo adquiere la
propiedad de parecer un fluido, lo que permite comportarse como un liquido. Esta
propiedad permite que el catalizador que circula entre el reactor y el regenerador tome el

nombre de catalizador de desintegracion de lecho fluidizado.

El catalizador ademas de componerse de silicio, aluminio y pequefas cantidades de otros

elementos, los catalizadores contienen sodio y generalmente tierras raras.

Los catalizadores se forman de particulas esféricas en un intervalo de tamafo
extremadamente pequefio y normalmente estan disponibles en grados tipo: fino, mediano
y grueso. Estos grados poseen un tamafo promedio de particula (APS) de 58, 64 y 72

micrones respectivamente.

Los catalizadores de desintegracion catalitica de lecho fluidizado comprenden un numero
de componentes, cada uno de los cuales se disefia para mejorar el comportamiento total
del catalizador. Alguno de los componentes influye en la actividad y selectividad del
catalizador. Otros, afectan la integridad de la particula del catalizador y las propiedades de

retenciéon del mismo.

Los componentes contenidos en la mayoria de los catalizadores son: zeolita, arcilla,
matriz activa y aglutinante. Lo ultimo o mas avanzado en lo que respecta a catalizadores
son los materiales multicomponentes. Cada componente mejora uno o mas aspectos del
comportamiento del catalizador. Los catalizadores pueden tener todos los componentes
incorporados en la particula o contener mezclas de particulas individuales, con diferentes

funciones.
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La Tabla 2.11 contiene una descripcion de los componentes del catalizador de

desintegracion catalitica.

Tabla 2.11 Componentes del catalizador de desintegracion catalitica de lecho fluido.

Componente catalitico primario para la desintegracion selectiva. Las
Zeolita modificaciones de la zeolita afectan su actividad, selectividad y

tienen un efecto en la calidad del producto.

Sirve principalmente para reducir los fondos de las FCCU, debido al
aumento del LCO y productos ligeros. Tiene una pobre selectividad
Matriz-activa al coque y gas, comparado con la zeolita. Una seleccion apropiada

de matriz-activa, disminuye cualquier efecto adverso.

La arcilla proporciona al catalizador una resistencia al sodio (actua
como vertedero de sodio), un medio de ajustar el volumen de poros
Arcilla y aglutinante y de actuar como un medio transmisor de calor. El aglutinante
mantiene  firmemente  unidos todos los componentes,

proporcionando una buena retencion y fuerza mecanica.

*Proporcionan la capacidad cal6rica para la transferencia de calor entre el reactor y el regenerador.

2.6.1 Zeolitas

La fuente principal de actividad del catalizador de desintegracién es la zeolita. Actualmente
el término zeolita refiere a un gran grupo mineral de materiales cristalinos.
Especificamente, la zeolita utilizada en el catalizador de desintegracion es una faujasita.

La faujasita es un aluminosilicato cristalino tridimensional del grupo mineral zeolita, con
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una capacidad de intercambio idnico. Tiene un tamano de poro de 8-9 A Enla Figura 2.18

se observa la estructura de la faujasita.

Figura 2.18 Estructura de la faujasita Recuperado de [Vogt,Weckhuysen 2015]

Hay dos zeolitas basicas usadas en catalizadores que tienen comportamientos distintos:

- Estandar-Y (HY,REY)
- Ultraestable — Y (USY, REUSY)

La estandar — Y se produce por la cristalizacién del aluminato de sodio y el silicato de
sodio. Puede servir como materia prima para el catalizador, después de lavarse o puede
convertirse en USY. Se requieren menos pasos en la manufactura para producir la

estandar —Y comparado a otras zeolitas, por lo que el costo es mas bajo.

La USY es sin duda la zeolita mas utilizada en los catalizadores de desintegracién
catalitica de lecho fluidizado. La USY se produce mediante técnicas de manufactura
especiales que aumentan el radio atdmico de la estructura silicio/aluminio de la zeolita
estandar — Y, este proceso se le denomina desaluminizacion. La desaluminizacion de la
zeolita se alcanza mediante un tratamiento hidrotérmico. El proceso de desaluminizacion
extrae aluminio de la red zeolitica y lo remplaza con silicio, sin que colapse la estructura de
la red. La zeolita USY resultante es mas resistente a la desactivacién en la unidad FCC

que la zeolita estandar — Y de que proviene, por dos razones basicas:
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- Su red con un contenido menor de aluminio, reduce la fuerza capaz de expulsar un
aluminio adicional y colapsar la estructura, a las condiciones del regenerador de
FCC.

- Su nivel de sodio es generalmente menor debido al procesamiento adicional.

Las caracteristicas principales de las zeolitas en el catalizador de desintegracion catalitica

de lecho fluidizado son:

- La zeolita tipo Y es el ingrediente catalitico primario. Proporciona alta actividad a la
desintegracion, alta selectividad a la gasolina y mejora la selectividad del coque.

- El ajuste de la relacion silica/alumina de la zeolita Y influye en:
-Actividad de la zeolita
-Selectividad y octanaje de la gasolina
-Selectividad a coque
-Selectividad a olefinas
-Estabilidad hidrotérmica de la zeolita

- Los factores en la manufactura que afectan la estabilidad de la zeolita son:
-Relacion de zeolita fresca y la silica/alumina
-Grado de intercambio de tierras raras

- Las zeolitas estan limitadas difusionalmente por los hidrocarburos de mayor peso
molecular. Sin embargo, los mesoporos formados en la zeolita USY que se
manufactura hidrotérmicamente, aumenta su habilidad por la desintegraciéon de

grandes moléculas.

2.6.2 Arcillay aglutinante

La arcilla es un componente importante que completa los requerimientos restantes para el
comportamiento de las particulas del catalizador. La arcilla sirve como un receptor y medio
de transferencia de calor. La arcilla proporciona poca o ninguna actividad al catalizador,
pero le da la fuerza mecanica y la densidad a la particula para lograr sus Optimas

propiedades de fluidizacion.
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El aglutinante es ‘el pegamento’ que mantiene unidos todos los componentes del
catalizador; la zeolita, la arcilla y usualmente una matriz activa se mantienen juntas por el
aglutinante. Algunos aglutinantes, como los polimeros de alumina y los sistemas basados
en arcilla, presentan cierta actividad a la desintegracion catalitica por o que son afadidos

para la desintegracion de fondos.

2.6.3 Matriz-Activa

La mayoria de los catalizadores de desintegracion catalitica de lecho fluidizado se fabrican
con una matriz-activa como componente. La matriz-activa es una superficie activa
cataliticamente, otra que no sea zeolita, que deriva su actividad principalmente de una
silica-alumina porosa, que ha sido sometida a una modificacion quimica o fisica, con el fin
de mejorar la actividad, asi como también otros aspectos de su funcionamiento. La matriz
del catalizador de la desintegracion catalitica de lecho fluidizado representa todos los

componentes inherentes en una particula de catalizador excepto la zeolita.

En las matrices activas existen poros mucho mayores a los existentes en las zeolitas de 8
a 9 A. Se encuentran poros en la regién de mesoporos de 30 a 500 A y en el intervalo de

macroporos, es decir poros mayores a 500 A.

Los grandes poros facilitan la accesibilidad de las grandes moléculas de muy alto punto de

ebullicién, contenidas en las cargas, disminuyendo asi el rendimiento de fondos.

El comportamiento de una matriz-activa depende de su actividad y selectividad. Los
factores que influyen en la actividad y selectividad de la matriz-activa son:

- Densidad de sitios acidos: Es el numero de sitios acidos de Bronsted y Lewis por
unidad de area superficial de matriz-activa.

- La fuerza acida: Es una medida de la acidez de los sitios acidos. Tanto la densidad
de los sitios acidos y la fuerza acida pueden variarse por la seleccion de
componentes especificos, como una matriz-activa y por su subsecuente tratamiento

quimico o fisico si se le requiere.
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- Estructura de poros: La cual se puede variar mediante técnicas de manufactura y

esta ligada al tamafo del poro (microporo, mesoporo y macroporo)

Las caracteristicas de las matrices activas que afectan el comportamiento y selectividad

del catalizador son:

- Proporcionan los sitios accesibles a la desintegracion de hidrocarburos de alto
punto de ebullicion.

- Pueden ser relativamente estables al vapor y resistentes al ataque de vanadio.

- No son limitantes a la difusion para la desintegracién de los hidrocarburos
residuales de alto punto de ebullicion.

- Los metales contaminantes, particularmente el niquel y vanadio, pueden interactuar
con la superficie de la matriz para actuar como catalizadores de deshidrogenacion
muy activos, que inician un alto rendimiento de H; y coque.

- La porcidén de la alta area de la matriz asociada con los pequefios poros, no despoja
bien y puede aumentar la carga de coque al regenerador.

- Promueven el aumento de la formacion de olefinas. Las olefinas pesadas aumentan

la tendencia a la coquificacion por las reacciones de condensacion.

2.64 Desactivacion de catalizadores de la desintegracién catalitica de lecho

fluidizado

Los catalizadores de desintegracion de lecho fluidizado se desactivan por el proceso de
coquificacion que ocurre durante la reaccion de desintegracién, por los efectos de la
regeneracion y por los contaminantes de la carga. La desactivacion puede ser de manera
temporal o permanente, dependiendo del tipo y causa del proceso de desactivacion.[Grace
Davison, 1996]

Desactivacion térmica e hidrotérmica.

Ambos tipos de desactivacién son de caracter permanente, donde la desactivacion térmica
se produce mas rapido que la hidrotérmica, en la Tabla 2.12 se presentan las

caracteristicas principales de cada una.
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Tabla 2.12 Desactivacion permanente [Grace, 1996]

- Ocurre a muy altas temperaturas causadas por alimentaciones
reversas (la carga que accidentalmente se dirige al regenerador
en lugar de ir al riser).

Térmica - El efecto de la desactivacion térmica es usualmente mas severo
que aquella causada por la desactivacion hidrotérmica.

- La pérdida de actividad por el efecto térmico es causada por la

fusion de estructuras activas del catalizador.

- Es el mecanismo de pérdida de actividad prevalente durante el
ciclo de regeneracion.

- La desactivacion hidrotérmica origina la desaluminizacion de la
zeolita y subsecuentemente pérdida de area superficial y cambio
de volumen de poros.

Hidrotérmica

El vapor (el cual se encuentra en una proporcion del 15 al 25
%volumen de la mezcla gaseosa tipica de regeneradores), el
tiempo y la temperatura eliminan los atomos de aluminio de la
estructura de la zeolita, lo que causa que una parte de la

estructura colapse.

Los efectos de desactivacion y envejecimiento del catalizador pueden ser minimizados
usando un catalizador con componentes ‘estables’. La estabilidad del catalizador tiene
principalmente tres definiciones, las cuales estan relacionadas con el porcentaje de
retencion: de area superficial, del valor MAT y de la selectividad. La estabilidad del
catalizador es una propiedad inherente del catalizador, basada en el tipo y la manufactura
de los componentes cataliticos.

Como consecuencia, la selectividad a coque del catalizador tiene también ventajas, si la
unidad se corre a baja temperatura en el regenerador. La baja temperatura del
regenerador resulta en una baja velocidad de desactivacién, sin embargo, esta

temperatura repercute en el rendimiento del ‘riser’.
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Desactivacion por coquificacion

El coque es necesario en el funcionamiento del desintegrador catalitico, por cuanto
proporciona los requerimientos de energia del proceso. Desafortunadamente el coque
causa la disminucion de la actividad del catalizador tanto por el depdsito sobre el mismo,

como por ser subproducto de la reaccion de desintegracion.

Esta es una pérdida de actividad temporal, durante el tiempo en que la carga esta en
contacto con el catalizador, conocido también como ‘tiempo de contacto’. Una vez que el
coque se quema en el paso de regeneracion, la actividad intrinseca se recupera, a menos
que ocurra una desactivacion permanente por otro mecanismo. La desactivacion por
coque puede ser disminuida limitando el tiempo de contacto entre la carga y el catalizador

y por una eficiente regeneracion.
Desactivacién por contaminantes de la carga

Contaminantes tales como el niquel, vanadio, azufre y nitrégeno estan contenidos en los
compuestos quimicos que estan presentes en los crudos. Los yacimientos de crudos estan
asociados usualmente con salmueras que contienen metales alcalinos y metales de tierras
alcalinas. Consecuentemente, sodio, calcio y magnesio se encuentran en la mayoria de
crudos, el potasio y el bario se encuentran en menor extension. Los metales de las cargas
de la FCC se depositan completamente en el catalizador de desintegracion catalitica

durante la reaccion.
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A continuacion, se enlistan los contaminantes de la carga de la unidad FCC. [Grace, 1996]

Vanadio

El vanadio es particularmente dafino para el comportamiento de
catalizador, debido a que lo desactiva y causa el rendimiento de
subproductos que lo deterioran. Ademas de esto, la formacion de
acido vanadico, debido a la presencia de compuestos de V** y V°** y
una atmosfera oxidante (regenerador), el cual es un acido fuerte que
puede destruir la zeolita por la hidrélisis de la estructura SiO3/Al,Os3.
[Truijillo et al, 2000]

El vanadio es también un catalizador para la deshidrogenacion que
causa un aumento del rendimiento del hidrogeno y del delta coque.
Los problemas generados por el vanadio pueden resolverse mediante
un pretratamiento de las cargas mediante hidrotratamiento y/o
desmetalizacidn, aumentando la adicion de catalizador y mediante el
uso de trampas de vanadio (inmoviliza y convierte el vanadio en una

forma no destructiva).

Alcalis vy
metales
de tierras

alcalinas.

Todos los metales alcalinos y metales de tierras raras son
perjudiciales para el catalizador del proceso de desintegracion.

El sodio es el metal mas abundante de estos contaminantes en los
crudos y el mas nocivo.

Los metales alcalis (Na, K) y metales de tierras alcalinas (Ca, Mg, Ba)
forman eutécticos con los catalizadores de desintegracion fluidizada.
Los efectos dafinos son magnificados cuando se incrementa la
severidad del reactor. Los eutécticos pueden fundirse causando la
pérdida de actividad y en casos extremos, el completo colapso de la

estructura.
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Nitrégeno

El nitrégeno basico desactiva temporalmente el catalizador y se
restaura cuando el nitrdgeno basico se quema en el regenerador.

La actividad efectiva de los catalizadores de desintegracion fluidizada
circundantes se reduce por la adsorcién de compuestos aromaticos
nitrogenados en el catalizador y por la neutralizacion de los sitios
acidos.

Para contrarrestar los efectos del nitrdgeno, un catalizador debe ser

formulado con un alto contenido de zeolita y con una matriz-activa.

Niquel

Es un catalizador de deshidrogenacion fuerte, cerca de cuatro veces
mas fuerte que el vanadio.

Cualquier aumento significante de la cantidad de niquel en la carga es
vista rapidamente por su efecto sobre la FCC, ya que el elevado
rendimiento de hidrégeno y el balance de calor de la unidad se ve
afectado adversamente por el aumento del delta coque. (la
temperatura del regenerador aumenta bruscamente).

No causa disminucion en la actividad del catalizador.

Azufre

No tiene efecto sobre el comportamiento del catalizador de
desintegracion fluidizada, pero aumenta la tendencia hacia la
formacion de coque.

Puede causar corrosion en los equipos de procesamiento de la
refineria y serios problemas atmosféricos y de calidad de los

productos.
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Atricién de catalizador

Los lechos fluidizados ofrecen una gran transferencia de calor, una facil regeneracion,
ademas de un gran mezclado y contacto de materiales. Sin embargo, las particulas sdlidas
en lechos fluidizados estan ligadas a ser atricionadas, desde que se fluidizan con una

corriente de aire y chocan con otras particulas, paredes, etc.

La atricion puede tener serias consecuencias, por ejemplo: la atricion puede resultar en
pérdida de catalizador, contaminacion de aire, taponamiento de unidades o alterar las

propiedades de fluidizacion de la particula. [Wu, 2017]

Los ciclos de desintegracion y regeneraciéon a velocidades de flujo y temperaturas
elevadas tienen una tendencia a romper fisicamente el catalizador en particulas mas
pequefias, llamadas finos’ las cuales tienen un diametro mayor a 2 A en comparacion a el
diametro promedio de particula del catalizado que es entre 6 y 10 A. Para determinar la
retencion de la unidad del catalizador y en consecuencia a su eficiencia de costo, la

resistencia a la atricién es un parametro clave.

Mientras el tamafio inicial de particula se puede controlar relativamente facil, al manejar el
secado por pulverizacién del catalizador, si la resistencia a la atricién es pobre, la unidad
de desintegraciéon catalitica puede producir una gran cantidad de ‘finos’, los cuales no
deben ser liberados a la atmésfera. Las unidades de desintegracion catalitica comerciales
incluyen ciclones y precipitadores electrostaticos para prevenir que los ‘finos’ salgan del
sistema de la unidad. [Mobil Oil Corp, 1994].
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2.7 Recuperacion de calor

En esta seccion se mencionaran conceptos necesarios para la comprension del analisis

energético realizado en el presente trabajo.

Para comenzar, se establece que cualquier flujo que requiera ser calentado o enfriado,
pero que no cambia en composicion se define como corriente. La corriente, la cual
requiere ser calentada, se conoce como corriente fria. De manera opuesta, la corriente

caliente que requiere ser enfriada, se conoce como corriente caliente.
Curvas compuestas

Para manejar multiples corrientes, se agrupan las capacidades calorificas de las corrientes
en un determinado intervalo de temperatura, asi una sola curva de todas las corrientes
calientes y otra de corrientes frias se pueden afadir en un diagrama de

temperatura/entalpia (T/H) y manejarse s6lo como dos corrientes. [Kemp, 2007]

El diagrama (T/H) resultante, contiene una curva representando a todas las corrientes
calientes (curva compuesta caliente) y de la misma forma una (curva compuesta fria) de

todas las corrientes frias del sistema.

La parte donde se superponen las curvas compuestas, representa la cantidad maxima de

recuperacion de calor posible en el proceso.

La diferencia en el fondo de la curva compuesta caliente y fria representa la minima
cantidad de servicios de enfriamiento requeridos y la diferencia en la parte superior de la
curva compuesta fria y caliente representa la cantidad minima de servicios de

calentamiento. [Hohmann, 1971]

En la Figura 2.19 se muestra un diagrama temperatura/entalpia donde se pueden observar

estos conceptos.
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Figura 2.19 Curvas compuestas [Kemp, 2007]

Notese, aunque hay varias corrientes en el diagrama de la Figura 2.19, en general un

ATnin ocurre en un solo punto, el cual se le llama ‘pinch’. [Linnhoff et al. 1979].

Arriba del punto ‘pinch’ el proceso requiere servicios de calentamiento, y debajo requiere
servicios de enfriamiento, esto indica donde ubicar hornos, calentadores, enfriadores o

algun otro intercambiador de calor.

Existen tres reglas esenciales para el disefio de un proceso con el objetivo de lograr los

requerimientos del sistema:

- No transferir calor a través del punto ‘pinch’.
- No usar equipos de enfriamiento arriba del punto ‘pinch’.

- No usar equipos de calentamiento debajo del punto ‘pinch’.
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Red de intercambio de calor

Para disefiar una red de intercambio, la representacion mas util es el diagrama de rejilla,
introducido por Linnhoff y Flower (1978). Las corrientes se dibujan como lineas
horizontales, donde las corrientes calientes se dibujan en la parte superior y las frias en la
inferior. Los intercambiadores de calor son representados por dos circulos unidos por una

linea vertical. En la Figura 2.20 se muestra un diagrama de rejilla simplificado.

Pinch
170°C__ Q°C} o~ B0°C
E W, | o, "
90 kW
150°C —~90°C ! 30°C
[4] (20— >
135°C — ,Lan-‘-c i 20°C
= H—2) H m
50kW 180 kW |
- 140°C E BCI"ICE a0°C E
240 KW !

Figura 2.20 Red de intercambio de cuatro corrientes [Kemp, 2007]

Una de las tareas mas importantes en el disefio de red de intercambio de calor, es la
eleccion del ATqin. . Elevados valores de AT nos produce servicios de calentamiento y
enfriamiento elevados, por lo cual, se necesitan AT, tan bajos como sea posible para
obtener una maxima eficiencia de energia. Sin embargo, hay una desventaja, valores
bajos de ATmin producen intercambiadores de calor mas grandes y por ende costosos. La
ecuacion de transferencia de calor en un intercambiador nos muestra la relacion entre el

area y el AT, la cual es inversamente proporcional.

En la Figura 2.21 se puede observar la relacion entre el AT, y costo, donde los costos de
los intercambiadores son proporcionales al area de los mismos, los servicios de
calentamiento muestran una tendencia lineal y en los costos totales se puede observar un

punto minimo para un proceso dado.

59



250

—— Sewicius de calentamiento
- F_\FEE de intercambio .
200 — & — Area total h

' --%- Costo total T

150

Costo

100

50

0 20 40 60 80 100 120 140

Figura 2.21 Servicios, area de intercambio y costo en funcién del AT in

La Figura 2.21 muestra valores cualitativos para un proceso dado, donde se refleja una
gran relacién entre la eleccion del AT,y los costos totales. En la Tabla 2.13 se muestran
valores tipicos de ATmin para distintas secciones de una refineria, tales como unidades
FCC, coquizadoras, torres de destilacion primaria, hidrotratadoras y reformadoras. [Oil

Refinering Industry, 2011].

Tabla 2.13 Valores tipicos de ATmin

Tipo de intercambio de calor ATmin tipico
Proceso -- Proceso 30-40°C
Proceso — Vapor 10-20°C
Proceso — Agua de enfriamiento 10-20°C
Proceso — Aire de enfriamiento 15-25°C
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Capitulo 3

Metodologia de simulacion

Los programas informaticos que modelan las unidades de proceso de plantas quimicas
son presentados y utilizados para modelar diagramas de flujo comunmente disefiados para
lograr operaciones mas rentables. Estos programas son referidos como simuladores de
proceso, donde la mayoria se utilizan para simular procesos potenciales en estado
estacionario para determinar temperaturas desconocidas, presiones y flujos. Los
simuladores también son usados en el disefio de equipos, para calcular requerimientos de
energia, equilibrio fisico y quimico, el desarrollo de torres multi-etapa, reactores entre

otros.
3.1 Simulador ASPEN HYSYS V8.8 (HYprotech SYStems)

ASPEN-HYSYS es un programa interactivo orientado a objetos, el cual difiere de algunos
simuladores comerciales alternativos (ASPEN PLUS, PRO/Il, CHEMCAD etc.) en dos

principales aspectos.

- Tiene la facilidad de interactuar y resolver equipos al ingresarlos al ambiente de
simulacién uno a la vez, a diferencia de la mayoria de los simuladores que
requieren que el botdn ‘Run’ sea presionado después de haber descrito el equipo.

- Aunque HYSYS, como muchos otros simuladores, utiliza subrutinas o
procedimientos para modelar las unidades de proceso. HYSYS tiene Ila
caracteristica de que la informacién se propaga en ambas direcciones, esta bi-
direccionalidad a menudo hace calculos iterativos innecesarios. [Valverde,
Saez,2008]

Estas dos caracteristicas hacen el programa de rapida respuesta y facil de usar.
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3.2 Disefio de procesos
El disefio de procesos se divide principalmente en tres pasos:

- Sintesis
- Analisis

- Optimizacion

Sintesis: es el paso donde se escoge el diagrama de flujo, el equipo particular a ser
utilizado y la seleccion de sus interconexiones. También provee valores iniciales para las

variables de las cuales una es libre de ajustar.

Analisis: es a menudo dividido en tres secciones; solucidon de balances de materia y
energia, dimensionalizacion y costo de equipos y evaluacion del diagrama de flujo

seleccionado.

Optimizacion: en particular existe la optimizacion paramétrica y la estructural. En el
transcurso de analizar un diagrama de flujo dado, usualmente se descubre algun nivel de
presion o de temperatura en particular que puede influenciar profundamente el tamafo de
los equipos finales y asi la evaluacion del diagrama de flujo. También se puede decidir
alterar el equipo o0 sus interconexiones porque una mejora es obvia o la version actual
parece ser demasiado costosa. Cambiar el tipo de equipo y/o sus interconexiones es
optimizacién estructural mientras alterar simplemente los niveles de temperatura y presién

sin ajustar el diagrama de flujo es optimizacion paramétrica. [Westerberg, 1979]

En la Figura 3.1 se muestra la division del disefio de procesos.
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| Diagrama de flujo |_ Sintesis |<

' ' valores
, iniciales

: W
Analisis <—yanables -
decisidn
Balances de materia
y energia Optimizacion Optimizacion
i _ _ paramétrica estructural

Dimensionalizacidn
¥ costos M M
Evaluacidn de
costos

Diagrama de flujo final

Figura 3.1 Particion de la tarea del disefio de proceso en subtareas interrelacionadas.

3.3 Descripcion del proceso

La unidad de desintegracién catalitica (FCC) de la Refineria de Minatitlan se diseid para
procesar 42,000 barriles por dia (BPD) de gasdleos atmosféricos y de vacio provenientes
del fraccionamiento de crudo maya. La unidad esta compuesta del sistema de reaccion en
productos intermedios valiosos y productos para almacenamiento. Entre los productos se
encuentran: gas combustible dulce, propileno grado quimico, propano, mezcla de olefinas
C4=, gasolina, diesel para mezclas (aceite ciclico ligero) y el aceite pesado del fondo de la
fraccionadora (aceite decantado) que puede ser utilizado para mezclas de combustdleo

(Fuel oil). Como subproducto primario de la reaccion se genera adicionalmente coque, el
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cual al ser quemado en el regenerador produce el calor necesario para la reaccidn

endotérmica que se genera en el reactor (Riser).
Los productos de la unidad son los siguientes:

- Gas combustible

- Propileno de alta pureza

- Propano

- Mezcla de butanos y butilenos
- Gasolina

- Aceite ciclico ligero

- Aceite decantado del fondo de la fraccionadora

La unidad esta disefiada para operar a una conversion no menor a 86% volumen (basada
en un punto de corte de gasolina de 220°C). El objetivo de esta unidad es maximizar el

rendimiento hacia gasolina y olefinas C3=y Cy4=.

Los productos de reaccion, una vez separados del catalizador en el desgasificador, son
procesados para remover el calor excedente de la reaccién de desintegracion y separarlos
en los componentes a ser enviados a almacenamiento. Los productos calientes que salen
del convertidor entran a la fraccionadora principal, en la cual la mayoria de calor se
remueve para proveer el calor requerido para calentamiento de corrientes y equipos aguas
abajo. En la fraccionadora principal se obtienen dos corrientes finales para mezcla: aceite
ciclico ligero (LCO) y aceite decantado del fondo de la fraccionadora. Los productos ligeros
son retirados del domo de la fraccionadora principal como una mezcla de vapor y liquido

los cuales se separan en la seccion de recuperacion de vapores.

La seccion de recuperacion de vapores comprende: el sistema de compresion, absorcion,
y torres de fraccionamiento simple, donde los productos son separados como: gasolina,

butilenos, propileno, propano y gas combustible o gas seco.
La planta FCC consiste, principalmente, de las siguientes secciones:

- Seccion de desintegracion catalitica

- Seccion de fraccionamiento
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- Seccion de compresion de gas y estabilizacién de gasolinas
- Seccion de tratamiento de producto
- Seccion de fraccionamiento de gas licuado

- Seccion de separacion de propano y propileno (grado quimico)
3.4 Simulacion

Para comenzar este procedimiento, fue necesario conocer los datos de operacion de la
planta FCC Il de Minatitlan Veracruz, una vez obtenidos y realizado el analisis, se dio

comienzo a la simulacion.

Antes de comenzar en el ambiente de simulacion ‘Flowsheet Case’ se deben ingresar los
componentes requeridos en el proceso y la ecuacién de estado a utilizar. Debido a que la
alimentacion de la FCC proviene de una mezcla de gasoleos de vacio y atmosféricos, esta
mezcla contiene una gran cantidad de componentes, por o que se emplea una plantilla
proporcionada por el simulador donde contiene los componentes mas utilizados en

procesos de refinacion.

Para ingresar a este apartado, en ‘Component list’ se selecciona la pestafia ‘export’ y se
desplegara una pestafia en la cual aparecen las siguientes plantillas de componentes,

mostradas en la Tabla 3.1.

Tabla 3.1 Distintos tipos de plantillas de componentes precargadas de HYSYS

Lista de plantillas

1.- |CatReflsom.cml

2.- |HCR.cml

3.- |HCR extended.cml

4.- | petroleumComp1.cml

5.- | petroleumComp1 AspenProp.cml

6.- |petroleumComp1_ extended.cml

7.- |petroleumComp1_extended AspenProp.cml
8.- |RefSYS FCC Components Fahrenheit.cim

9.- |RefSYS Hydrocracker Components Fahrenheit.clm
10.- | RefSYS Reformer Components Fahrenheit.cim
11.-| RefSYS Typical Components Fahrenheit.clm
12.- | UpstreamComps.clm
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De este conjunto de listas de plantillas se pueden seleccionar petroleumComp1_.cml y

RefSYS FCC components Farenheit.cml, debido a que posee una mayor cantidad de

componentes y ha sido usada en trabajos anteriores, se prefirio el uso de RefSYS FCC

Components Fahrenheit.cim.

Después de seleccionar los componentes (los cuales se muestran en el apéndice), el

siguiente paso es el ‘Fluid Package’ o modelo termodinamico, el cual se justifica a

continuacion.

3.4.1 Modelo termodinamico

HYSYS contiene mas de 35 modelos matematicos para equilibrio L-V, L-L y calculo de

entalpias. En la Tabla 3.2 se muestran los diferentes modelos que existen en HYSYS.

Tabla 3.2 Modelos matematicos disponibles en HYSYS

Modelo de actividad

Ecuaciones de estado

Miscelaneos

Chien Null

BWRS

Amine Pkg

Extended NRTL

GCEOS

ASME Steam

General NRTL

Glycol Package

Aspen Properties

Margules Kabadi-Danner Clean Fuels Pkg
NRTL Lee-Kesler-Plocker DBR Anime Package
UNIQUAC MBWR Infochem Multiflash
Van Laar Peng-Robinson MBWR
Wilson PR-Twu NBS Steam

PRSV Neotec Black Oil

Sour SRK OLI_Electrolyte

Sour PR

SRK

SRK-Twu

Twu-Sim-Tassone

Zudkevich-Joffee

Ecuaciones de estado: Para aplicaciones en gas, petrdleo y petroquimica, la

ecuacion de estado de Peng-Robinson es generalmente el mas recomendado de

los paquetes de propiedades. EI mejoramiento de HYSYS efectuado en esta
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ecuacion de estado garantiza la precision de la misma para una gran variedad de
sistemas en un intervalo amplio de condiciones. Resuelve de forma rigurosa
sistemas de una fase, dos fases y tres fases, con un alto grado de eficiencia y

confiabilidad.

- Modelos de actividad: Aunque las ecuaciones de estado han comprobado ser muy
confiables en la prediccion de propiedades termodinamicas en la mayoria de los
fluidos de base hidrocarburo en un amplio intervalo de condiciones de operacién, su
aplicacion esta limitada principalmente a componentes no polares o levemente
polares. Los sistemas altamente no ideales son mejor simulados por modelos de

actividad.

- Miscelaneos: Los grupos de miscelaneos contienen paquetes de propiedades que

son unicos y que se ajustan a los descritos anteriormente. [ASPEN HYSYS, 2002]

En la Tabla 3.3 se muestran los paquetes basicos recomendados en funcion del tipo de

proceso, donde la ecuacion de estado Peng-Robinson (PR) muestra su gran funcionalidad.
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Tabla 3.3-. Paquete termodinamico en funcién del tipo de proceso

Tipo de proceso Paquete termodindmico recomendado
Deshidratacién de TEG PR
Acuoso acido Sour PR
Procesamiento de gas criogénico PR, PRSV
Separacion de aire PR, PRSV
Torres atmosféricas de crudo PR y sus variantes, Grayson Streed (GS)
Torres a vacio PRy sus variantes, GS, Braun K10, Esso
Torres de etileno Lee Kesler Plocker
Sistemas con alto contenido de H, PR, Zudkevitch-Joffee (ZJ), GS
Recervorios PR y sus variantes
Sistemas de vapor ASME Steam, Chao Seader, GS
Inhibicion de hidratos PR
Productos quimicos Modelos de actividad, PRSV
Alquilacién de HF PRSV, NRTL
Hidrocarburos-agua Kabadi Danner
Separaciones de hidrocarburos PR, SRK
Aromaticos Wilson, NRTL, UNIQUAC
Hidrocarburos sustituidos (cloruro de | PR, SRK
vinilo, acrilonitrilo)
Produccién de éter (MTBE,ETBE, TAME) | Wilson, NRTL, UNIQUAC
Plantas de etilbenceno/estireno PR, SRK, Wilson, NRTL, UNIQUAC (segun
la tecnologia de produccion)
Produccién de acido tereftalico Wilson, NRTL, UNIQUAC
Planta de amoniaco PR, SRK

[Honeywell, ASPENTech]

De estos modelos, se selecciond la ecuacion de estado Peng-Robinson, ya que este
meétodo es ideal para calculos de equilibrio vapor-liquido como también para calculos de
densidad de liquido de sistemas de hidrocarburos.

Después de haber ingresado estos requerimientos del simulador Aspen HYSYS, el
siguiente paso es ir al ambiente de simulacién. Para la resolucion de la simulacion es
necesario contar con una gran cantidad de datos, por lo que se mostrara la informacion de

reactor y brevemente de la torre fraccionadora principal y la planta de gas.
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3.4.2 Reactor

En el disefio de este equipo, se contd con datos de las bases y criterios de disefio de la
FCC Il de Minatitlan Veracruz. La alimentacion de la unidad cuenta con las caracteristicas

mostradas en la Tabla 3.4.

Tabla 3.4 Caracteristicas de la alimentacién a la unidad.

Descripcién Alimentacion al convertidor

Crudo de origen Maya
Gravedad especifica (°API) 22.2
Porcentaje de hidrodesulfurados (%HDS) 28.4
Contenido de azufre (%p) 2.02
Viscosidad Pa.s @ 50°C 0.001
Nitrogeno total (%p) 0.1
Nitrégeno basico (ppmp) 300
Metales (ppmp) 1.2
Punto de anilina (°C) 80
Numero de cetano 5
Carbon Ramsbottom (%p) 0.33
Carbon Conradson (%p) 0.33
Contenido de sodio (ppmp) <2
Destilacion °C D-1160
Temperatura inicial de ebullicion 303
10 % (vol) 362
30 % (vol) 399
50 % (vol) 422
70 % (vol) 467
90 % (vol) 536
Temperatura final de ebullicion 670

Para el disefio del reactor, ademas de contar con los datos de las bases y criterios de
disefio, fue necesario tomar algunos valores de la literatura requeridos en el simulador,

estos se muestran en la Tabla 3.5.
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Tabla 3.5 Condiciones de operacién del convertidor

Condicion de operacion Unidades Valor
Flujo de alimentacion BPSD / m°/s 42000/
0.077258
Reciclo total 0
Flujo Aire de combustion 96.42
De circulacion del catalizador kg/s 666.67
Vapor de dispersion 1.62
Vapor de agotamiento 2.75
Salida del elevador de |Ia 549
Temperatura | alimentacion °C
Precalentamiento de la alimentacion 204
Fase densa del regenerador 667
Fase diluida del regenerador 683
Alimentacion 540
Presién Fase diluida del desgasificador kPa 120
Fase diluida del regenerador 188
Catalizador | Tipo REUSY
Actividad MAT del catalizador (% vol) 70

En la Tabla 3.6 son mostradas las dimensiones utilizadas para el diseio del riser y

regenerador
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Tabla 3.6 Dimensiones del riser-regenerador

Equipo Longitud (m)
Riser Diametro 1.16
Altura 41.39
Agotador del catalizador Diametro 2.69
Altura 8.86
Regenerador, fase densa Diametro 8.84
Altura 5.03
Regenerador, fase Diametro 8.84
diluida Altura 6.40
Entrada 2.28
Ciclén Diametro "sajida 1.22
Altura 14.29

En la Tabla 3.7 se muestran las propiedades del catalizador usado en la simulacién.

Tabla 3.7 Caracteristicas del catalizador

Catalizador Af-3.csv
Zeolita 24
Composicion (%) peso Alumina 45
Tierras raras 219
Aditivo Selectividad Estandar
ZSM-5 Por unidad de masa 0
Capacidades calorificas De catalizador 2
(kJ/kg°C) Del coque 1.8

En el modelo del riser, se han realizado una gran cantidad de estudios para su disefno, de
estos estudios, el realizado por Theologes y Markatos (1993) detallaron la modelacién de

dos fases en forma tridimensional de los patrones de flujo y transferencia de calor en los
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reactores riser de FCC, donde ellos concluyeron que el comportamiento total del riser se

puede estimar usando un simple modelo unidimensional de balances de masa y energia.

Ademas de esto, la presencia de la alta eficiencia en los sistemas de inyeccion en la
alimentacion en las unidades modernas justifica la suposicion del flujo tapon en el riser.
[Zitlalpopoca, 2005].

De acuerdo a la precision que se requiera, se hace uso de diversas suposiciones, de las

cuales las mas importantes son:

e Elriser opera en estado estacionario.

e Se comporta como reactor de flujo piston [PFR].

¢ Flujo unidireccional sin retro-mezclado.

e Reactor adiabatico.

e Vaporizacion instantanea de la alimentacién al contacto con el catalizador.

e La capacidad calorifica y la viscosidad de todos los componentes se considera
constante.

e Reacciones de desintegracion tienen lugar sobre la superficie del catalizador.

e No hay resistencia a la difusion de las especies en cualquiera de las dos fases

Gracias a estas suposiciones el desarrollo de las ecuaciones de balance de materia y
energia reducen su complejidad. A continuacion, se muestra el desarrollo de estas

ecuaciones en el ‘riser de la FCC.
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Balance de materia del ‘riser’
Bird et al. muestran la ecuacion general de continuidad para especies quimicas |,

reaccionando en un fluido, con variacién de densidad, temperatura y composicion.

oG
F T V(Cu)+VJ; =R Ec.3.40

Los primeros dos términos de la ecuacion se pueden ser expresados de la siguiente forma:

aC"+v(c ) a< Cf>+v< 4 ) [a<cj>+ v(C’)l Ec 3.41

- +V(Gu) =—|pr— Npr—u)=prlmz\— | TuV|{— c 3.

La relacion % esta relacionada con la conversion, una variable frecuentemente usada en
f

el disefio de reactores. [Froment,1979]

)
G_\pr) _1-%

— = = Ec.3.42
"6, 6
Pr/g Pr/g
Ademas, la ley de Fick puede ser escrita para sistemas binarios como:
i
Jj = —pDimV = Ec.3.43
Pr

Combinando las ecuaciones anteriores, y simplificando términos se obtiene la ecuacion
3.44:

ax]- axj 62 < x]' > pf
< ,Of > E+< pfu > E =< pre,Z > T - ?j R] Ec.3.44

(1) (2) 3) (4)
Como el transporte convectivo (flujo tapén) es dominante sobre el transporte difusivo, el
término (3) debe ser despreciado. De la misma manera, el termino (1) no se considera

debido a que se asumen condiciones de estado estacionario.
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0x; p
- _(E) g
pru Fp (C]> R; Ec.3.45

0 , : , i
Con la ecuacion % + V-(psu) = 0 en estado estacionario, se puede reducir la ecuacion

3.45 de la siguiente manera:

d.X'j 1
uOEZ ——Rj Ec.3.46

Gj

Debido a las caracteristicas de la reaccion, se debe expresar la ecuacion 3.46 en fase gas,
ademas se le agregan parametros utilizados en la reaccién de desintegracion catalitica

como:.

La expresion de desactivacion del catalizador debido al coque depositado en la superficie
[Weekman,1979].

@ = e*c Ec.3.47

volumen de catalizador

x = 0.0067 s™! 1y tces el tiempo de residencia = . ,
flujo de catalizador

La fraccion de lecho ocupada por la fase gas € y la densidad del catalizador p. . De esta

manera, la ecuacion 3.46 resulta:

dy, 1 S ~Ea Fo
Ez—u—o*e*pc*(p*ZAio*eRT Vi u0=A—t Ec 3.48
i=
Donde i=1,23......... 21.
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Balance de energia del ‘riser’

De modo analogo al balance de materia, se hace referencia a Bird et al. Para la derivacién

rigurosa en varios sistemas de la ecuacion fundamental de la energia.
ZM Cp]( + uVT) Z( AHy)r; + V-(AVT) — Z]]VH + Qraa Ec.3.49

(1 @ (3) (4) ®)  (6)
1-. Cambio de calor contenido con el tiempo
2-. Flujo convectivo
3-. Calor de reaccion

4

. Transporte de calor por conduccion
5-. Flux energético por difusion molecular
6-. Calor de radiacién

La ecuacion 3.49 se puede simplificar gracias a las suposiciones anteriormente
mencionadas, donde se plantea un proceso en estado estacionario, unidireccional, flujo
piston, sin difusion entre las especies y adiabatico. De este modo, se obtiene la ecuacion
3.50.

dT
Z M;Cp; (u E) = Z(—AHi)ri Ec.3.50
j i

Re-arreglando la ecuacién 3.50, se obtiene finalmente el balance de calor del riser.

dT F d
l t (pc(p)XﬂAH Ec.3.51
dz CpCF + CpsFs
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De la misma manera que se plantearon los balances de materia y energia para el ‘riser’, a

continuacion, se desarrollan las ecuaciones para el regenerador donde se consideran los

siguientes postulados.

- Se tienen dos fases, una densa (para las particulas del catalizador) y una diluida

(para el gas).

- Ambas fases se representan con un modelo de reactor de mezcla completa (CSTR).

- Las reacciones principales son las siguientes:

1
C+50, = CO
C+02—)C02

1
co +502 d C02

1
HZ +§02 —)H20

Las ecuaciones mostradas en la Tabla 3.8, presentan un balance general de materia

hecho para el regenerador con el objetivo de determinar la presion y el nivel del catalizador

en el recipiente.

Tabla 3.8 Balance general de materia del regenerador

Inventario de catalizador
OWe sk
ot = FC,SL - FC,SR - FCR,SR
Nivel de la cama de catalizador
We sk
Nep = .
SR Pc€c,srf sk
Inventario de gas
an,SR
ar  losL + Fairesr — Fgsr + ) (FesiYist — (FC,SR + FCR,SR)YL',SR)
1
Presion
RT
Psg = W iTAA Psg tonao = Psr + Pc(1 = €cama) Nsrg
9°9/ sp

76



Los balances de materia y energia se realizan separando la fase densa y la fase diluida del

regenerador. Estas ecuaciones se presentan en la Tabla 3.9.

Tabla 3.9 Balance de materia y energia en el regenerador

Fase densa

Balance molar de especies gaseosas

aC;

SR i
Veama ot = NigSL + NialreSR - NigSR + Vcama(EgSR (Z(U‘gvﬂ) t €cpPc 2(7}517151))
J J

Balance de materia

W, ayY; F F, + F,
SR ISR CSL CSR CRSR 5.8

* = xY, —————== %Y. 4V * € oV
M,; ot M, 'St M, ; isp T Yeama * €cgpPc Zj (5703

Balance de energia

OWe s CocTsg + VVgSRCpgTSR)
ot
= (FyHy + FcHc + YeoFcHeg), + Fa

ire_gRHairegR

- (YCQ(FC + Fep)Heg — EgHg)SR - (FCSR + FCRSR)HCSR +Qr°+ @,

Fase diluida

Balance molar de especies gaseosas

aNich
7 = Qac z v donde i = 0,,€0,C0, y H,0

i

Balance de energia

z FigcCp 9z —Qgc Z(GQAH]*Q) + 1D¢cVec(Tairea — Tac)
i J
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3.4.3 Fraccionadora principal y planta de gas

En esta seccion, se recibe la mezcla sobrecalentada de los productos de reaccion desde el

reactor FCC y se separan en los productos finales. A continuacion, se realiza una

descripcion de los equipos principales involucrados en el tratamiento de los efluentes del

reactor.

Tabla 3.10 Descripcion de la fraccionadora principal

Torre fraccionadora principal

Domo Altura: 36.8 m
Presion: 84 kPa Diametro: 6.4m
Temperatura: 134 °C Numero de platos 20
Descripcion:

b —

N
I
IE] S——

— w11

1 |e —
i
o =
— 20
= =

L

e

Fondo

Presion: 106 kPa

Temperatura: 360 °C

La torre fraccionadora principal, separa tres
corrientes laterales, una de las cuales es un
producto terminado (Aceite ciclico ligero en
el fondo del agotador) otra, un producto de
fondo y la corriente del domo de la
fraccionadora, la cual se condensa para
producir gas humedo y gasolinas en el
tanque de reflujo del domo de la torre
fraccionadora.

Los objetivos principales de este sistema
son:

- Condensar la mezcla sobrecalentada de
productos provenientes del convertidor, para
obtener productos liquidos.

- Recuperar la energia calérica de la mezcla
sobrecalentada proveniente del reactor.

- Proveer fraccionamiento entre los

diferentes productos liquidos.
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Tabla 3.11 Descripcion del sistema absorbedor — agotador

Absorbedor
Domo Altura Absorbedor/Agotador: 43.45m
Presion: 1510 kPa Diametro: 3.5m
Temperatura: 51 °C Numero de platos 30
Descripcién

—

= 8
30

Fondo

Presion: 1531 kPa

Temperatura: 48 °C

Del tanque separador de alta, se extrae vapor, el cual
se alimenta al absorbedor por debajo del plato 30. La
gasolina de la fraccionadora principal y el aceite
pobre suplementario del fondo de la debutanizadora
se mezclan y fluyen por encima del plato 1. Esta
corriente sirve de aceite pobre para la absorcion de
C; y compuestos mas pesados contenidos en los
vapores de hidrocarburos de alta presion.

El calor generado por la absorcién de componentes
ligeros en el aceite pobre mas pesado, se remueve

por medio de inter-enfriadores de agua.

Agotador
Domo Numero de platos: 20
Presion: 1590 kPa Descripcién

Temperatura: 57 °C

Fondo

Presion: 1615 kPa

Temperatura: 111 °C

El liquido del tanque separador de alta se presuriza y
se envia al plato superior del agotador. El agotador
remueve C, y componentes mas ligeros del liquido
alimentado, por lo que aqui se controla el contenido
final de C, en el producto de propileno. El
despojamiento de C, se controla con el rehervidor del
agotador, adicionalmente se utiliza un inter-rehervidor
para proveer la energia requerida.

Mientras que el C; y componentes mas pesados

absorbidos, se recuperan en la corriente de fondo.
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Tabla 3.12 Descripcion del sistema de la debutanizadora

Debutanizadora

Domo Altura: 28.5m
Presion: 1292 kPa Diametro: 42 m
Temperatura: 69 °C Numero de platos 40
Descripcidn:

1

—p—a 20

40

Fondo

Presion: 1321 kPa

Temperatura: 191 °C

El liquido del fondo del agotador se vaporiza
parcialmente mediante Ila disminucion de
presion en una valvula de control, luego de esto
se precalienta con la corriente de salida de la
debutanizadora para alimentarse a la columna
en el plato 20.

La debutanizadora se requiere para producir
una corriente de gasolina producto con un
determinado requerimiento de presion de vapor
y una corriente de C3-C4 conteniendo una
minima cantidad de Cs y materiales de mayor

punto de ebullicion.

80



Tabla 3.13 Descripcion del sistema de la depropanizadora

Depropanizadora

Domo Altura: 23.8m
Presion: 1726 kPa Diametro: 29m
Temperatura: 45 °C Numero de platos 38
Descripcién
. @q El LPG C3-C4 tratado, se presuriza, se precalienta y
] se alimenta a la depropanizadora en el plato 18.
= Esta torre se requiere para producir corrientes
separadas de C; y C4 de la pureza minima
L especificada.

El producto de LPG C,4 se enfria con agua y fluye al

Fondo . . -
limite de bateria para su almacenamiento. El

Presion: 1755 kPa producto del domo se envia al separador de

Temperatura: 102 °C ,
propileno.

Tabla 3.14 Descripcién del sistema del separador de propileno

Separador de propileno

Domo Altura: 86.7 m
Presion: 1969 kPa Diametro: 45m
Temperatura: 45 °C Numero de platos 130

Descripcién

El C; se alimenta a la columna en el plato 74. El
condensador del domo de Cj, es total y utiliza agua
como medio de enfriamiento.

El propileno grado quimico es extraido del plato 6 de

la columna, se enfria y se analiza su grado de etano

Fondo para finalmente enviar a almacenamiento.

Presion: 2040 kPa El propano extraido del fondo se enfria y se envia a

Temperatura: 60 °C limite de bateria para su almacenamiento.
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Capitulo 4

Andlisis y resultados

En el capitulo cuarto se presentan los resultados obtenidos de las simulaciones realizadas
en este trabajo, asi como el analisis de resultados de las diferentes secciones de la planta.
(El' procedimiento de simulacion, se muestra en la seccion 6, correspondiente a los

Anexos).

Debido a los alcances de este proyecto se realizaron dos simulaciones, donde la primera
simulacién se le denomind ‘simulacion simplificada (SS) y la siguiente se denomind
‘simulacion completa (SC)’, la principal diferencia entre estas dos simulaciones fue que
debido a que en la simulacion simplificada no se puede realizar una integracion térmica, se
tuvo que se realizar una segunda simulacion, en la cual la energia se pudo transferir entre

corrientes de proceso.

Para ejemplificar esta idea, en la Figura 4.1 se muestra el ambiente de simulacion de la
fraccionadora principal de la simulacion simplificada. Como se puede ver, los
intercambiadores de calor trabajan como ‘coolers’ y estos equipos solo manejan la
cantidad de energia removida, la cual no se puede ocupar posteriormente para calentar

alguna otra corriente.
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—
aCso
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—
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Cs0 Draw ProducE-2(2

uapﬂu;de
Figura 4.1 Ambiente de simulacion de la torre fraccionadora principal de la simulacién simplificada

En las Figuras 4.2 y 4.3 se muestran las dos simulaciones realizadas.
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Figura 4.2 Diagrama de simulacion simplificado
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Figura 4.3 Diagrama de simulacion completo
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En las simulaciones presentadas en las Figuras 4.2 y 4.3 se puede observar al reactor
FCC como el primer equipo de izquierda a derecha, a la torre fraccionadora principal
delimitada por un rectangulo rojo, la seccién de compresion indicada por un rectangulo
verde y la planta de gas, la cual se compone de los equipos posteriores a la seccion de

compresion (equipos no delimitados).

A pesar de que las dos simulaciones realizadas de la planta de desintegracion catalitica
cuentan con el mismo reactor FCC, existen diferencias entre ellas donde las mas

importantes se mencionan a continuacion.

- En la simulacion simplificada no se pueden realizar intercambios de calor proceso —
proceso entre distintas corrientes de la torre fraccionadora principal y equipos aguas
abajo (planta de gas), entre otros.

- En la corriente del domo de la torre fraccionadora principal de la simulacion
simplificada no se puede agregar agua, la cual se usa para remover impurezas y
disminuir la temperatura de esta corriente.

- El uso de enfriadores de aire esta limitado a corrientes del ambiente de simulacion
principal, y estos no se pueden usar en los ambientes de simulacién internos de las
torres.

- En la simulacién completa, las recirculaciones se muestran en el ambiente de
simulacion principal, lo cual es una gran ventaja debido a que, en diversos equipos,
las corrientes de retorno se tienen que presurizar, calentar, enfriar o dividir. En la
simulaciéon simplificada también se puede realizar lo antes mencionado, pero se
deben de tener algunas consideraciones.

- Para la simulacién simplificada no es necesario el conocimiento de las
composiciones de las corrientes de retorno a las torres absorbedoras, ya que,
conociendo condiciones de operacion como la temperatura de retorno y el flujo, es
suficiente.

- La simulacién completa cuenta con 19 corrientes de corte en el ambiente de
simulacion principal, contra solo 4 de la simulacion simplificada.

- En la simulacién completa se muestran todos los equipos de la planta FCC, los

cuales, en la simulacion simplificada, no se pueden mostrar.
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Después de haber mostrado las diferencias principales de las simulaciones realizadas, es
de suma importancia mostrar los valores obtenidos de las corrientes del reactor y
compararlas con los rendimientos dados en las bases de disefio, para posteriormente

analizar la planta de gas y los resultados de las dos simulaciones.

4.1 Reactor

Los rendimientos del reactor se muestran en porcentaje peso y volumétrico para despues
calcular el error de la simulacién. Cabe senalar que, en la informacion suministrada por el
licenciante, no se muestran los rendimientos volumétricos del coque y el gas combustible
amargo, es por esa razén que en la Tabla 4.1 no se comparan los rendimientos

volumeétricos de estos.

Al visualizar el error entre los rendimientos proporcionados por el licenciante y los
obtenidos por la simulacion, se observan errores menores al 10 por ciento, lo cual nos
muestra una buena calibracion del reactor. El error que existe en el rendimiento de los
productos mostrados, se puede deber a la diferencia en la conversion total entre los datos
proporcionados y los de la simulacion, la cual varia aproximadamente 2 por ciento ya sea

en volumen o en peso.

Si se observan los demas productos, los componentes ligeros (gas combustible amargo)
son los que muestran un error mas elevado a pesar de que estos son faciles de estimar.
Después de ellos, los compuestos pesados (LCO, fondos y coque) muestran errores no
mayores a 6 por ciento, aunque estos son mas complicados de estimar. Finalmente, la

gasolina, los butanos y propanos tienen un error minimo, no mayor a 2.7 por ciento.

Debido a que después de la calibracion, se comprobd que los efluentes del reactor eran
idénticos a los sefalados en el balance de materia y energia, de las bases y criterios de
disefio de la planta, en la Tabla 4.2 se mostrara un comparativo entre los componentes de

la corriente de salida del reactor del licenciante y los obtenidos por la simulacion.
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Conversién
Gasolina (C5-221°C)
i-Butano

n-Butano

Butileno

Propano

Propileno

LCO (221°C-343°C)

Fondos (343°C+)

Coque
Hidrégeno
Metano

Etano
Etileno

Tabla 4.1 Rendimiento de los productos a la salida del reactor.

Datos proporcionados

Volumen (%)

Peso (%)

Datos simulacién

Volumen (%)

Peso (%)

Volumen (%)

Peso (%)

Tabla 4.2 Flujo molar por componente del efluente del reactor

Componente

Hidrégeno
Nitrégeno
Oxigeno

Mondxido de carbono

Didéxido de carbono
Metano

Eteno

Etano

Propeno

Propano

Total butilenos
i-Butano

n-Butano

C5+

Agua
H2S
Total

Flujo molar (kgmol/h)

Proporcionado Simulacién

Error

(%)

246.67 243.03
92.85 86.54 6.80
3.91 3.51 10.23
0.00 0.00 0.00
17.20 14.57 15.29
241.04 241.00 0.02
199.90 199.10 0.40
99.07 98.95 0.12
584.84 583.74 0.19
147.48 147.14 0.23
537.42 537.64 0.04
196.69 196.18 0.26
44.75 44.51 0.54
1472.94 1478.67 0.39
696.02 695.27 0.11
81.84 93.12 13.78
4662.62 4662.97 0.01
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Al observar el porcentaje de error por componente, se puede ver que estos son minimos,
solamente componentes del efluente como: el oxigeno, nitrégeno, diéxido de carbono y

sulfuro de hidrégeno, presentan errores mayores a un 5 por ciento.

De estos componentes del efluente, al analizar detalladamente la Tabla 4.2, se aprecia
que el sulfuro de hidrogeno es el unico que se produce en exceso, por lo que es de
esperarse que los compuestos pesados (343 °C+) contengan menor cantidad de azufre.
De forma opuesta el nitrégeno se obtiene en menor medida, por lo que se esperarian

compuestos nitrogenados en mayor cantidad.

En la Figura 4.4 se muestran las curvas TBP (True Boiling Point) de la corriente de
alimentacion al riser y los productos de la reaccion de desintegracion catalitica. La
corriente de alimentacion muestra temperaturas elevadas, las cuales inician a partir de
280°C (aproximadamente una parafina con 16 carbonos) y finalizan a 670°C (compuesto

aromatico de tres anillos).

La corriente de productos posee una temperatura inicial de -252°C lo cual indica la
presencia de hidréogeno, y su temperatura final mayor a la maxima temperatura de

alimentacion, debido a la deshidrogenacion de compuestos pesados.

Ademas de las curvas TBP, en la Figura 4.4 se observa una linea punteada, la cual indica
la conversion volumétrica alcanzada en el reactor. Por definicion [Sadeghbeigi,2012], la
conversion se refiere a la cantidad de alimentacién desintegrada a gasolina, productos

ligeros y coque.
Conversion = 100 — (LCO + HCO + CSO)

Por lo que a la temperatura de 221 °C, se indica la conversién alcanzada por el reactor, la

cual coincide con la reportada en la Tabla 4.1.
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Figura 4.4 Curvas TBP a la entrada y salida del reactor FCC

Para continuar con el analisis del reactor FCC, se realizé una variacion de la temperatura
del reactor conservando las condiciones de operacion. En la Figura 4.5 se muestra el
rendimiento de la gasolina, aceite ciclico ligero (LCO), propileno, coque y la conversion de
la alimentaciéon. Cabe mencionar que el intervalo de temperaturas se encuentra entre 460

a 570°C, y la temperatura de operacién del reactor es de 548°C.
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Figura 4.5 Rendimiento/Conversién por componente en funcién de la temperatura.
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A temperaturas bajas (menores a 490°C) la produccién de componentes ligeros es
minima, lo cual nos indica que este intervalo de operaciéon no es el adecuado para la

produccion de compuestos de mayor valor agregado.

De manera contraria, a temperaturas mayores a los 540 °C, la produccion de compuestos
ligeros se incrementa en gran medida, un ejemplo de esto es el comportamiento del gas

combustible (LPG) y el propileno.

Por su parte, la gasolina presenta altos rendimientos a temperaturas mayores a 510 °C,
presentando un maximo a la temperatura de 525°C y disminuyendo su rendimiento
después de 555 °C.

Cabe mencionar, que ademas del rendimiento de la gasolina, se evalua el numero de
octano, ya que este no es el mismo para las diferentes temperaturas. En la Figura 4.6 se

puede observar la variacion del numero de octano respecto a la temperatura del reactor.

94

Rendimiento maximo
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Numero de octano
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84
82

480 490 500 510 520 530 540 550 560 570 580

Temperatura (°C)

Figura 4.6 Numero de octano a diferentes temperaturas

La Figura 4.7 muestra la relacion que existe entre la conversion de la gasolina y en numero
de octano con la temperatura, el punto de operacién de la planta se encuentra muy

cercano a la interseccion de la curva de rendimiento de gasolina y el numero de octano.
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Figura 4.7 Conversién y nimero de octano de la gasolina

La tendencia de que al aumentar la temperatura incremente el numero de octano y la
conversion de gasolina disminuya (Figura 4.7) se debe a que la nafta que se produce, se
desintegra en compuestos mas ligeros. Otros factores como la naturaleza endotérmica de
las reacciones de desintegracion, la relaciéon de la temperatura con la cinética de las
reacciones y la probable existencia de la desintegracion térmica en el reactor, causan la

disminucién de produccion de gasolina.

Continuando con este analisis, se presentan los resultados de la relacion de cantidad de
catalizador con respecto a la alimentacién (C/O), la cual se examind en el rango de 5 a 8
debido a que, al disminuir la relacion de 5, el reactor mostré problemas en el balance de
calor, ya que al tener menor cantidad de catalizador no se cumple con la temperatura
requerida para llevar a cabo la reaccion. Por otra parte, al aumentar la relacién C/O arriba
de 8 la cantidad de coque formado incrementa, ocurriendo un mayor rendimiento de

compuestos ligeros y menor de gasolina.

En la Figura 4.8 se muestra la conversion de los fondos (343 °C+) variando la temperatura
del reactor y la relacién C/O. EIl plano xz se mostr6 mas a detalle en la Figura 4.5
(Rendimiento/Conversion por componente en funcion de la temperatura) y el plano yz

muestra la conversion a cierta relacion de catalizador/aceite. En esta Figura se puede ver
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que, a temperaturas bajas, el aumento de la relacién C/O no causa un cambio sustancial

en la conversidon, mostrando la menor conversion a 500°C y una relacion C/O de 5.

A medida que se incrementa la temperatura y la relacién C/O, la conversion de los fondos
aumenta en gran medida. Aunque solo bastaria aumentar la temperatura para obtener
conversiones cercanas al 90 por ciento, el problema seria que no solo se busca una alta

conversion, sino también productos de alto valor.

Al aumentar la relacion C/O, se pueden obtener conversiones aun mas elevadas y
selectivas que solo al aumentar la temperatura, por lo que este efecto se discute en las
Figuras 4.10y 4.11.

Finalmente, en la Figura 4.8 se puede ver el punto de temperatura y relacién C/O mas
drastico con que se trabajo, obteniendo conversiones aproximadas al 95 por ciento, que
seria un caso ‘limite’, dado que entre 2 y 3 por ciento de la alimentacion se convierte en

coque.
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Figura 4.8 Conversién de fondos
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En la Figura 4.9 se observa la conversion del aceite ciclico ligero (LCO) a diferente
relacion de temperatura y C/O, donde la cantidad de aceite ciclico ligero disminuye al
aumentar la temperatura. En el intervalo de 500 a 520°C se aprecia un cambio significativo
en la conversiéon (aproximadamente 10 por ciento), este intervalo de temperaturas en la
Figura 4.5 muestra un aumento en la produccién de gasolina (en la Figura 4.10 se estudia

este producto).

Después de una temperatura de 540°C la conversidn no muestra cambios significativos
(plano xy). Por lo que se puede afirmar que existe una cantidad de aceite ciclico ligero que

no es posible desintegrar (residuo).

A pesar de que se incremente de la relaciéon C/O, la conversion no presenta cambios

sustanciales (plano yz).
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Figura 4.9 Conversién de LCO
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La Figura 4.10 muestra el rendimiento del producto principal de la desintegracion catalitica
a diferente temperatura y relacion C/O. En esta Figura, se puede ver que la relacién de
C/O incrementa el rendimiento a temperaturas menores de 540°C, después el incremento
de catalizador no modifica sustancialmente el rendimiento, y finalmente a temperaturas
mayores a 550°C el aumento de catalizador afecta de manera negativa el rendimiento de

la gasolina.

El efecto de la temperatura por su parte, se comporta de la misma manera a diferentes
valores de la relacion C/O, es decir, a temperaturas bajas, el rendimiento es moderado y
conforme se incrementa esta, el rendimiento se eleva hasta alcanzar un maximo, para

después disminuir de forma drastica.

Este comportamiento de la gasolina (C5 - 221°C) se debe a que es un producto
intermedio, entre los productos ligeros y pesados, por lo cual el intervalo de operacion del

reactor debe mantener una temperatura la cual permita obtener productos deseados.
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Figura 4.10 Rendimiento de gasolina
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En las Figuras 4.8 y 4.9 se observa la conversion de compuestos pesados, los cuales al
aumentar la temperatura existe una menor produccion de estos. En la Figura 4.10 se
aprecia un aumento en el rendimiento de gasolina, alcanzando un maximo y después

disminuye gradualmente.

La Figura 4.11 muestra un efecto contrario, ya que al aumentar la temperatura y la
relacion de catalizador (C/O) aumenta la produccion de propileno, lo cual es consecuencia
de la desintegracion de moléculas de mayor peso molecular. Por esta razon, no se debe
de exceder las temperaturas recomendadas de operacion para el riser, ya que el producto

principal (gasolina), se encuentra en un intervalo intermedio.

Esta Figura, es la representacion de los productos ligeros de la desintegracion catalitica, a

temperaturas bajas variado relacion de catalizador
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Figura 4.11 Rendimiento de propileno.
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Otro factor importante en la unidad de desintegracion catalitica es la variacion de la
composicion de flujo de alimentacion al reactor, debido a la necesidad de tratar corrientes
pesadas provenientes de equipos aguas arriba (torre atmosférica, torre de vacio
principalmente) y a la aseveracién de que en la unidad FCC lo unico constante son los
cambios de alimentacion. Es por eso que ademas de la composicion ocupada en este

trabajo, se estudid otra de contenido parafinico y otra mas pesada de contenido nafténico.

La informacion requerida de las propiedades de bulto fue tomada de dos fuentes distintas,
para la corriente parafinica se utilizaron los datos de la “Guia para craqueo catalitico
fluidizado parte 1 de Grace Davison” y para la corriente de mayor contenido nafténico se

utilizaron datos de simulacién de la FCC #2 de la refineria Miguel Hidalgo.

En la Figura 4.12 se muestran las curvas TBP de las tres alimentaciones ocupadas en este

analisis.
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Figura 4.12 Curvas TBP de diferentes alimentaciones

Después de introducir las caracteristicas de una alimentacion en el reactor, los datos
provistos en el disefio del reactor y de operacion se mantuvieron constantes. Para
comparar los resultados, se puede observar en la Figura 4.13 la conversién/rendimiento de
componentes clave. Es claro que entre mas ligera sea la alimentacion, mayor produccion

de compuestos ligeros se obtendra.
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Figura 4.13 Conversion de distintas alimentaciones al reactor

Se puede deducir que las alimentaciones parafinicas son mas faciles de desintegrar que
las nafténicas o en su defecto que las aromaticas. Ya que producen mayor cantidad de
productos como la gasolina y forman menos coque que las otras. Una de las desventajas
de las alimentaciones parafinicas, es que las gasolinas obtenidas de la desintegracion de
ellas, tienen un numero de octano menor al de las alimentaciones mas pesadas [Grace
Davison, 1993]. En la Tabla 4.3 se muestra el numero de octano de las alimentaciones

ocupadas en este estudio.

Tabla 4.3 NUumero de octano de distintas alimentaciones.

Alimentacion 19.7°API 22°API 27°API
RON* 96.93 95.85 95.11
MON* 84.53 84.65 84.87
# Octano 90.73 90.25 89.99

*Revisar anexo propiedades fraccionales

Después de haber estudiado el reactor de desintegracién catalitica de lecho fluidizado, se
analizara el proceso de separacion de los productos del reactor, para ello se realizaron dos

simulaciones, debido a la necesidad de realizar un analisis energético.
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4.2 Torre fraccionadora principal y planta de gas

Los resultados obtenidos de la separacion de los productos de desintegracion catalitica se
muestran en esta seccién, donde se presentan los valores obtenidos es la simulacién

simplificada y en la simulaciéon completa.

Cabe sefalar que los resultados se muestran en unidades de kgmol/h debido a que en las
bases de disefio se presentan de esta manera. En la Tabla 4.4 se pueden ver los
productos de la separacién como lo son: Aceite ciclico ligero (LCO), producto de fondo,

gas combustible amargo, gasolina, butanos-butilenos, propileno y propano.

Tabla 4.4 Resultados del proceso de separacion

Disefio Simulacién (kgmol/h) Error (%)

Nombre de corriente kgmol/h Simplificada Completa Simplificada Completa
130.50 122.60 121.40 6.05 6.97
Aceite ciclico ligero (LCO)
Producto de fondo 46.50 46 46.01 1.07 1.05
: 1004.30 1046 991.50 415 1.27
Gas combustible amargo
Gasolina 1120.90 1078 1063 3.82 5.16
Butanos-Butilenos 786.6 812.0 754.0 3.22 4.14
Propileno 560.7 535.30 530 4.53 5.47
Propano 126.6 129.70 140 2.44 4.58

El aceite ciclico ligero, es la corriente que muestra el error mas elevado a pesar de ser una
de las primeras corrientes que se separan de los efluentes del reactor. Este error se debid
a que al definir la salida de liquido del agotador de LCO de la torre fraccionadora principal,

se especifico con un flujo volumétrico y no un flujo molar.

Los productos de separacién de la planta de gas; gas combustible amargo, gasolina,
butanos-butilenos, propano y propileno, muestran errores menores a 6 por ciento. De los
cuales, el propileno y el propano al ser los productos finales de la separacion arrastran

errores a las separaciones anteriores.
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Al comparar la simulacion simplificada y la completa, se aprecian errores similares en la
torre fraccionadora principal. Para la planta de gas, el error es mayor entre las dos

simulaciones, siendo la simulacion completa la que presenta mayores variaciones.

Estos errores se pudieron deber a las recirculaciones internas en las torres, ya que las
bases de disefio no contaban con los flujos, y para dar valores iniciales a estas

recirculaciones se tuvieron que usar los resultados de la simulacion simplificada.

Dado que en la Tabla 4.4 solo se presentan resultados cuantitativos de la separacion, en
las Figuras 4.14 y 4.15 se realiza una comparacion de las curvas ASTM D-86 del aceite

ciclico ligero (LCO) y la gasolina.

En la Figura 4.14 se sefialan los puntos a y b, los cuales corresponden a las
especificaciones de los productos. El punto a sefala el punto 10 (%) ASTM D-86 de aceite
ciclico ligero menor o igual () a 275 °C, y el punto b, a la especificacion 90 (%) ASTM D-
86 de aceite ciclico ligero menor o igual (<) a 350 °C. Por lo que el aceite ciclico ligero

cumple con las propiedades de los productos establecidas en las bases de disefio.

También se puede corroborar en esta Figura que la simulacion simplificada y la simulacion
completa, tienen un error minimo entre ellas, al estar sobrepuestas en gran parte de la

curva.
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Figura 4.14 Curva ASTM D-86 de LCO
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En la Figura 4.15 se aprecia la obtencién de una gasolina con un (%) destilado similar a
datos tedricos. En las propiedades del producto, se especifica el punto final ASTM D-86 de
la gasolina a una temperatura menor o igual (<) a 221°C, esta especificacion se representa

por la linea punteada en la parte superior de la Figura.

A lo largo de la curva ASTM D-86 de la gasolina, se puede observar una gran similitud con
datos tedricos, solo a temperaturas bajas existe una pequefia desviacion, la cual se debid

a una produccién mayor de pentanos.
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Figura 4.15 Curva ASTM D-86 de gasolina

Finalmente, en las propiedades del producto, también se especifica el RON (Research
Octane Number) y el MON (Motor Octane Number) de los productos, los cuales se

muestran en la Tabla 4.5.

Tabla 4.5 Especificaciones del numero de octano de la gasolina

Especificacién Requerida Simplificada | Completa
RON >=94.8 96.5 96.4
MON >=83.5 84 84
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4.2.1 Analisis energético

Ya que en la simulacion simplificada las corrientes de energia no eran utiles, se realiz6 la
simulacién completa, donde fue posible utilizar la energia de algunas corrientes de proceso

para calentar otras o viceversa.

Este analisis se realiz6 con ayuda de la herramienta Aspen Energy Analyzer V8.8, donde
una vez finalizada la simulacién en HYSYS, se exportaron los resultados a dicha
herramienta. El analizador de energia muestra los equipos que seran ingresados al
analisis y se selecciona el proceso a estudiar, en este caso se seleccion6 "FCC Unit”.
Posterior a esto, se genera la red de intercambio de las corrientes de energia; frias y
calientes. El cual se muestra en la Figura 4.17. Cabe senalar que la mayoria de corrientes
calientes provienen de la torre fraccionadora principal, debido a que este equipo retira el
exceso de calor de los productos del reactor, y las corrientes frias en su mayoria son de

los rehervidores.

En la Tabla 4.6 se presentan los intercambiadores proceso-proceso del problema
estudiado, las corrientes que intervienen y la cantidad de energia transferida. Como se

puede observar, los equipos con mayores requerimientos son los rehervidores.

La recirculacion de nafta pesada se divide en dos corrientes, donde una provee calor al
rehervidor del agotador de la depropanizadora y la otra corriente provee de energia al

agotador.

De esta Tabla, se puede observar que todo el calor requerido en la planta de gas proviene
de la torre fraccionadora principal, salvo el rehervidor de la torre separadora de propileno,

el cual requiere de vapor de baja para calentarse.
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Tabla 4.6 Intercambiadores Proceso-Proceso

Nombre del equipo

Energia transferida MJ/h

Corriente caliente

Corriente fria

Rehervidor de la 87037 Recirculacion de Fondos de la
debutanizadora HCO debutanizadora
Rehervidor de la 31647 Recirculacion de Fondos de la
depropanizadora nafta pesada depropanizadora
Rehervidor del 39837 Recirculacion de Fondos del
agotador nafta pesada agotador
Inter-rehervidor del 24300 Recirculacion de Recirculacion del
agotador nafta pesada plato 17 agotador
Intercambiador 7945 Aceite pobre Aceite rico
aceite pobre/rico
Intercambiador 24160 Fondo de la Fondos del
fondo/alimentacion debutanizadora agotador
debutanizadora
Intercambiador 13597 Fondos Alimentacion

debutanizadora/

depropanizadora

debutanizadora

depropanizadora

Los demas intercambiadores de calor son enfriadores, los cuales utilizan agua de

enfriamiento o en su defecto aire.

Provenientes de la red de intercambio de la simulacion, en la Tabla 4.7 se muestran los

servicios de calentamiento y enfriamiento del proceso, también se puede visualizar el (%)

objetivo, el cual representa el valor de la energia del proceso respecto al valor calculado

con el analisis pinch.
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Tabla 4.7 Energia del proceso

Servicios Energia (MJ/h) | (%) Objetivo
Calentamiento 12130 101.4
Enfriamiento 337000 103.7
Numero de unidades 52 83.87

P mlu_ig@

Aspen Energy Analyzer cuenta con una opcion para generar una nueva red de intercambio

de calor la cual reduce la cantidad de servicios de manera que el (%) objetivo sea lo mas

cercano al 100 %. Este objetivo se refiere a trabajar con un AT minimo de operacion, el

cual se seleccion6 de acuerdo a los valores de ATwinimo tipico de transferencia de calor en

este tipo de procesos y haciendo referencia al area de los intercambiadores y su variacion

respecto al AT (Kemp,2007). En este analisis se ocup6 un AT yinimo de 30°C.

La nueva red de intercambio se muestra en la Tabla 4.8, donde se puede observar que los

valores son similares a la red de intercambio de calor generada por la simulacion, pero,

aun asi, no se alcanza el 100% de efectividad, lo cual pueda deberse al ATwmnimo

seleccionado o que la planta ya cumplia con un analisis de este tipo.

Tabla 4.8 Energia de proceso propuesto

Servicios Energia (MJ/h) | (%) Objetivo
Calentamiento 12020 101.4
Enfriamiento 336900 103.7
Numero de unidades 52 83.87

En la Figura 4.16, se muestran las curvas compuestas, donde se puede observar la

cantidad de servicios de calentamiento, enfriamiento y el ATmnimo. LOS cuales son

referencia para el calculo del valor de (%) objetivo.
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Para este proceso, se observa que no se requieren servicios de calentamiento. Como ya
se menciond anteriormente, la energia producida en el reactor es muy elevada, esta
energia se retira del efluente del reactor mediante la torre fraccionadora principal y

posteriormente se usa para proveer el proceso de separacion de los diversos productos.

Debido a que este proceso libera mucha energia, es necesario enfriar las corrientes, esta
energia se retira principalmente con agua y con aire. En la Figura 4.16 se puede ver que

los requerimientos de enfriamiento son elevados.
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Figura 4.16 Curvas compuestas

Por ultimo, en la Figura 4.17 se observa la red de intercambio de calor. Ahi se presentan

las corrientes calientes (lineas color rojo) y corrientes frias (lineas color azul).

De manera similar, los intercambiadores (representados por una esfera pequefia), los
enfriadores se representan de un color azul, los calentadores de un color rojo, y los

intercambiadores proceso-proceso de color gris.
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CAPITULO 5

Conclusiones y propuesta de mejora

Conclusiones

La planta de desintegracién catalitica de lecho fluidizado (FCC-2) de la Refineria de
Minatitlan Veracruz, fue reproducida con éxito con la ayuda del simulador Aspen
HYSYS V8.8. teniendo desviaciones minimas en lo que respecta al reactor y a la

planta de gas, comparadas con los datos de disefio proporcionados.

Con base en la semejanza de los datos de disefo y la simulacién, se logré realizar
un analisis de las variables de operacion en el reactor para maximizar la produccion

de componentes clave; como la gasolina y el propileno.

Ademas de las variables de operacion estudiadas, se realizé un analisis energético
de la planta de gas, en la cual los servicios de enfriamiento y calentamiento se
encuentran muy cercanos a los servicios necesarios (punto pinch), por lo que se
puede decir que el disefio de la planta ya contaba con un estudio de este tipo. El
alcanzar un proceso con el 100 por ciento de los servicios de enfriamiento y
calentamiento, se necesitaria 15 por ciento mas de equipos de intercambio, por los

gue son innecesarios.

Para la operacion de la planta FCC se necesitan conocer frecuentemente las
propiedades de bulto de la alimentacién, para que, con base en ello, se puedan
manipular las variables de operacion con el objetivo de maximizar los productos de

mayor valor comercial.

En la conversion de la alimentacién en el reactor, existe una cantidad ‘limite’ de
desintegracion, donde ya no se puede convertir mas productos pesados en ligeros,
por lo que los aceites ciclicos pesados, fondos de la torre fraccionadora principal y

coque (necesario), no se puede evitar.
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Propuestas de mejora

Manejar las condiciones de operacion del reactor con base a las caracteristicas de

la alimentacién y de los productos deseados.

Para la planta de desintegracion catalitica de lecho fluidizado (FCC-2) de Minatitlan

Veracruz, se recomienda trabajar a una temperatura entre los [540 - 550 °C].

El aumento en la relacidon de catalizador/aceite de alimentacion (C/O) incrementa su
efecto en la conversion al elevar la temperatura, pero si se trabaja a temperaturas
menores a 550°C, el cambio en la conversion no es tan significativo respecto a la

relacion C/O.

En lo que respecta a la relacion de C/O, para las condiciones de la planta, se
recomienda operar en un intervalo entre [5 - 7.5 C/O]. Esta relaciéon puede variar
debido al cambio de temperatura de alimentacion o de la temperatura de operacion

del reactor, ya que, gracias al catalizador, se efectua el balance de energia.

En la planta de gas, en la torre separadora de propileno, se recomienda obtener el
producto ligero del condensador de la torre, ya que la composicion (fraccion peso)

es mayor en esa zona que en el plato 6 (donde se establece en el disefio)
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6.- Anexos

Procedimiento de simulacion
6.1 Reactor

Para ingresar el reactor de desintegracion catalitica de lecho fluidizado al ambiente de
simulacién, se abre la ventana de equipos (Palette) presionando la tecla (F4), después se
selecciona ‘Refining’ y posteriormente se selecciona ‘Fluidized Catalytic Cracking’, en la

Figura 6.1 se muestra el icono seleccionado.

0 Palette  — O X
Custom Dynamics
Commeon Columns

Upstream Refining

E\ED
: EE

D

E\D

Figura 6.1 icono de FCC

Después de seleccionarlo, se despliega una ventana (Figura 6.2) con dos modelos para
generar la FCC. La primera opcion es cargar un modelo de FCC preestablecido, la cual
posee las dimensiones del reactor y datos generales del catalizador. En segunda opcién
se configura una nueva unidad FCC en la cual despliegan ventanas para llenar los datos

requeridos del disefo del reactor.

=

Source for FCC Flowsheet

[ Read an Existing FCC Template... |

[ Configure a New FCC Unit... |

[ Cancel |

Figura 6.2 Seleccion de modelo FCC
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[ FCC Configuration Wizard

- Riser
@ One Riser

_ Two Risers

[C] Allow Midpoint Injection

- Regenerator

debido a que puede hacer mas compleja la resolucion del reactor.

@ One-stage
_) Two-stage (Flue Gas in Series)

_) Two-stage (Separate Flue Gas)

- Fractionator

[ Include Fractionator

Configuaton (1 of &

Figura 6.3 Configuracion de la unidad FCC

ventana (Figura 6.4) es necesario agregar la geometria del reactor.

[ FCC Configuration Wizard — O
- Riser
Riser
Total Length [m] 41.89
Diameter [m] 1.168
- Riser Termination Zone - Stripper
Length [m] 13.72 Height [m] 8.866
Diameter [m] 5.639 Diameter [m] 2.690
Annulus Diameter [m] 1.295
- Regenerator
Regenerator
Dense Bed Height [m] 5.029
Dense Bed Diameter [m] 8.839
Dilute Phase Diameter [m] 8.839
Interface Diameter [m] 8.839
Cyclone Inlet Height [m] 14.29
Cyclone Inlet Diameter [m] 2.286
Cyclone Cutlet Diameter [m] 1.219
we [ Netr | Geomemyors

Figura 6.4 Geometria del reactor

En este trabajo se seleccion6 la opcidn de configurar una nueva unidad FCC. Después de
seleccionar esta opcion, se despliega una ventana para indicar la configuracion de los
equipos, esto se puede ver en la Figura 6.3. En esta configuracion se puede agregar el

fraccionador, pero es preferible agregarlo posteriormente en el ambiente de simulacion

Una vez seleccionada la configuracion se continua oprimiendo ‘next’. En la siguiente
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En la tercera ventana se deben de llenar las especificaciones del balance de calor, como
se menciond anteriormente, el reactor es considerado de tipo adiabatico. De esta manera,

en la Figura 6.5 se puede ver esta consideracion.

™ Fcc Configuration Wizard - O *
Heat Loss by Zone
Heat Loss
[kl/h]
Riser Heat Loss 0.0000
Regenerator Dense Bed Heat Loss 0.0000
Regenerator Dilute Phase Heat Loss 0.0000
Regenerator Flue Gas Line Heat Loss 0.0000
Reactor Heat Loss 0.0000
Reactor Stripper Heat Loss 0.0000
<hrev |[ Net> | Leatiom@ofs Close |

Figura 6.5 Pérdida de calor en el reactor

El ultimo paso son los factores de calibracion, donde la informacién de la alimentacién vy el
catalizador deben ser llenadas, el simulador recomienda la primera opcion, ya que la
segunda se tiene que seleccionar un factor de calibracién y no lo puedes generar. En la

Figura 6.6 se muestra esta ventana.
=
@ Option 1: When Done button is clicked, goes to calibration environment
to generate a new set of calibration factors. (Recommended)

Option 2: When Done button is clicked, goes to simulation environment

to run a simulation case. Please select a calibration factor set below.

< Prev H Deone.. | Calibration Factors (4 of 4) Close

Figura 6.6 Factores de calibracion
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El siguiente paso es especificar la corriente de alimentacion. Para realizar esto, se

necesita entrar al ambiente de simulacion del reactor, a continuacion, se abre una ventana

donde se selecciona ‘Feed data’, después se agrega una corriente y se ingresan los datos

provistos por las bases de disefio. En la Figura 6.7 se muestran las propiedades de la

alimentacion.

@' FCC Reactor Section

Design | Feed Data | Catalyst | Cperation | Results |

Feed Data
Library
Praperties
Options

~ Feeds

Alimentacién

~ Properties of Selected Feed

Clone

 Feed Properties

) Assay
@ Bulk Properties

) Kinetic Lumps

MName Alimentacion  *
Feed Type Vacuum Gas Oil
APl Gravity 22.20
Specific Gravity 60F/60F 0.9206
Distillation Type D1160
Initial Point [C] 303.0C
5% Point [C] 3586 C
10% Point [C] 362.0C |
30% Point [C] 399.0C |°
50% Point [C] 422.0C
T0% Point [C] 467.0 C
90% Point [C] 536.0 C
95% Point [C] 567.9 C
End Paint [C] 670.0 C
Basic Nitrogen [pprmwt] 300.0 ppmwt
Total Nitrogen [ppmwt] 0900.0 ppmwt
Total/Basic Nitrogen Ratio 3.000
Sulfur Content [36] 2.10 %
Fraction of Feed 5 Processed 1.0000
Conradson Carbon Residue [35] 0.21%
Ramsbottom Carbon Residue [3%] 0.22 %
Rl @Specifed T Meas.(Optional) <empty>
Rl Meas, Temperature (Cptional) [C] <empty>
RI @20C Calc. from Lak Data <empty> "

EO Variables

Figura 6.7 Alimentacion del reactor FCC
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El siguiente paso es agregar el catalizador, esto se hace dando click en la pestana

‘Catalyst’. Una vez abierto, se selecciona ‘Library’, después se oprime la pestafa ‘import’ y

se ingresa a la base de datos de HYSYS. En la Figura 6.8 se muestra la variedad de

catalizadores de programa.

(& Available Catalysts

Organizar v

=

~

uN <« AspenTech » Aspen HYSYSVB.2 » RefSYS » refreactor » FCC » catlibrary

MNueva carpeta

accessH05t.csv
action317.csv
af-3.csv
conguesth3.csy
dimension50r.csv
dimensionmt.csv
dxbrnmh.csv
gENENic.csv
magnasiv380.csv
novad30g.csv
octavision639.csv
orionf38.csv
orion924g.csv
precisionrs.csy
primers.csv
residcatfdszd+ . csv
residcat887g-3.csv
syntec.csy
vectons.csv
xpB800l.csv
xpf80l.csv

access307.csv
advanced07.csv
cobrai2.csv
conquestd4.csy
dimensioniir.csv
dimensionovt.csv
eclipsefi.csv
herizon56.csv
maxclc.csv
octacat31ftr.csv
octidyneextra.csv
orion83y.csv
orionlc924g.csv
precisionx-30.csv
ramcatd3g.csv
residcat774jd+.csv
spectrad272k.csv
ultriumrs.csv
vision39.csv

xpB300g.csv

v O Buscar en catlibran

action309.csv
advanced09.csv
cobrafl.csv
conquestds.csy
dimensionrs.csv
dxbrnextra.csv
gdgB31T.csv
isoplus1000.csv
millenium.csv
octacatslg.csv
orienf34g.csv
orionB382g.csv
orienlc9120).csv
precisionx-30vt.csv
reduxion®l.csv
residcat?76g13.c5v
SUPEITESOC.CEV
vectorrs.csv
xpd00glcsv
xpd800ghe.csv

Mombre: |af-3.csv

Figura 6.8 Catalizadores de FCC

~ | Catalyst Lists (*.csv)

m @

Cancelar

Después de seleccionar el catalizador, es necesario llenar la parte de ‘Blend’ y ‘Activity’.

En estas dos secciones fue necesario utilizar valores de la literatura y datos de operacion

[Vogt, Weckhuysen, 2015]. En la Figura 6.9 y 6.10 se pueden ver las secciones ‘Blend’ y

‘Activity’ respectivamente.
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@ FCC Reactor Section

~ Heat Capacities

Catalyst Heat Capacity [kl/kg-C]
Coke Heat Capacity [k/kg-C]

2.000
1.800

- O >
| Design | Feed Data | Catalyst | Operation | Results |
Catalyst | Base Catalyst Blend and Compasition
Library AJF-3 Mormalized Total
Blend Weight Fraction 1.0000 1.0000
Activity Zeolite 24.00 24.00
Alumina 45.00 45.00
Rare Earth 2.190 2,190
Normalize || Blend Details.. || ExportBlend.. |
- £5M-3 Additive
Selectivity Standard ZSM5 Factors
Z5M-5 per Unit Mass of Base Blend 0.0000

N -

EQ Variables

Figura 6.9 Configuracion del catalizador ‘Blend’

@ FCC Reactor Section

Catalyst

Library
Blend
Activity

m Catalyst | Operation | Results

~ Option for Specifying Metals Balance

@) Constant Ecat Metals

() Constant Feed Metals

~ Feed Metals
Alimentacion
Wanadium [ppmwt] 0.6800
Mickel [ppmwt] 0.1500
Sodium [ppmwt] 1.050
Iron [ppmwi] 0.3500
Copper [ppmwt] 2.700e-002
 Feed Metal Totals and Biases ~ Equilibrium Catalyst
Total Bias Vanadium [ppmwt] 2116
Wanadium [ppmwt] 0.6800 -2934 Mickel [ppmwt] 396.0
Mickel [ppmwt] 0.1500 -0.5264 Sodium [ppmwt] 2611
Sodium [ppmwt] 1.050 -1.137 Iren [ppomwt] 4233
Iron [ppmwi] 0.3500 -2.781 Copper [ppmwt] 23.00
Copper [ppmwt] 2.700e-002 -1.570e-002
Catalyst Inventory [kg] 3.372e+005
| Restore Defa Fresh Make Up Rate [kg/h] 4375
Equilibrium MAT [%] 70.00

I - | Ve

Figura 6.10 Configuracion del catalizador ‘Activity’
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Una vez ingresados los datos del catalizador, se afladen las condiciones de operacion; las
cuales pueden ser anadidas desde el ambiente de simulacién o desde la seccién de

calibracion.

En la Figura 6.11 se puede ver las condiciones de la alimentacion, como la temperatura de
alimentacion, el flujo volumétrico y la presion, ademas de condiciones del vapor de

dispersion.

& FCC Reactor Section - O *

| Design | Feed Data | Catalyst| Cpperation | Results |

Operation - Feed Conditions

Ezeds Wolume Flow Mass Flow Temperature Pressurs .

Riser/Reactor re=e m3/h] fkg/h 2 [kP2] rocatien

Regenerator Alimentacién 278.2 2.56144e+05 204.0 180.0 Riser

Pressure Control

Solver Options

Solver Conscle

Advanced

EQ Variables

Presolve Commands - Total Feed and Dispersion Steam

Postsolve Commands -

Riser Tetal

Fresh Feed Volume [m3/h] 278.2 278.2
Fresh Feed Mass [kg/h] 2.56144e+05 2.567e+005
Total Feed Volume [m3/h] 278.2 278.2
Total Feed Mass [kg/h] 2.561442+05 2.567e+005
Total Feed Preheat Duty [kl/h] 0.0000 0.0000
Total Feed Temperature [C] 2040
Steam Mass [kg/h] 5600
Steam to Total Feed Ratio 2.225e-002
Steam Temperature [C] 300.0
Steam Pressure [kPa] 1844

EO Variables
I ionor=d

Figura 6.11 condiciones de la alimentacion

La Figura 6.12 muestra las condiciones de operacién del reactor, donde ‘reactor plenum
temperature’ es la temperatura a la salida del ‘riser’, la cual se modificé para analizar los
efectos de esta en las reacciones de desintegracion catalitica. También se puede ver la
relacion de catalizador/aceite (C/O) en la alimentacion, la cual se modificé para analizar el

efecto de este parametro.
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I @ FCC Reactor Section

| | Design | Feed Data | Catalyst | Operation | Results |

Operation ~ Riser Temperature Control
Feeds Riser Qutlet Temperature [C] 561.4
Riser/Reactor Reactor Plenum Temperature [C] 549.0
Regenerator Catalyst Circulation Rate [kg/h] 1.319e+006
Pressure Control Cat/Oil Ratio 5239
Solver Options
Selver Console ~Lift Gas Control
Advanced
EQ Variables Lift Gas Vielume [STD_m3/h] 278.2
Presolve Commands. Lift Gas Mass [kg/h] 329.0
Postsalve Commands Lift Gas Temperature [C] 200.0
Lift Gas Pressure [kPa] 123.0
~ Reactor Stripping Zone
Stripping Steam Rate [kg/h] 8100
Stripping Steam Temperature [C] 300.0
Stripping Steam Pressure [kPa] 1844
Ratio to Catalyst Circulation Rate (x1000) 6.108

EO Vanables

Figura 6.12 Condiciones de operacién de riser/reactor

Una vez llenada esta informacion, es necesario agregar las condiciones de operacion del

regenerador, las cuales son mostradas en la Figura 6.13.
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@' FCC Reactor Section

— O *
| Design | Feed Data | CataJyst| Operation | Results |
Operation Regenerator ~Ambient Air Conditions

Feeds Dense Bed Temperature [C] 729.0 Temperature
Riser/Reactor Cyclone Temperature [C] 7301 42.00 C
Regeneratar Flue Gas Temperature [C] 7301
Pressure Control Flue Gas - Densze Bed Delta-T [C] 1.139 Pressure
Solver Options Flue Gas 02, Diry [] 3.900
Solver Console Flue Gas CO, Dry [%] 0.234 101.3 kPa
Advanc_ed Flue Gas CO2, Dry [#] 6.322 Relative Humidity [%]
EC Variables Flue Gas CO/COZ Ratio 3.703e-002
Presolve Commands Flue Gas S0x, Dry [ppmmal] 583.7 65.00 %
Postsalve Commands | | Carhan an Regen Cat (CRC) [%] 0.04

Air Volume Flow, Wet [STD_m3/h] 2.404e+005

Air Mass Flow, Wet [kg/h] 2.871e+005

Enrich 02 Volume Flow [STD_m3/h] -2.474e+004

Enrich 02 Mass Flow [kg/h] -3.262e+004

Enrich O2 Pressure [kPa] 101.0

Enrich O2 Temperature [C] 100.0

Catalyst Cooler Duty [kI/h] -3.667e+008

Air Blower Discharge Temp [C] 166.0

Dense Bed Bulk Density [kg/m3] 560.6

Catalyst Inventary [kg] 1.730e+005

Flue Quench Water Rate [kg/h] 0.0000

Flue Quench Water Temp [C] 32.00

Flue Quench Water Pressure [kPa] 637.0

R, () tgrored | FO ezl

Figura 6.13 Condiciones de operacion del regenerador

Finalmente se debe de dar un estimado de los productos de reaccion ‘Pruduct meas’
donde se anaden los ‘light ends’ y los ‘heavy liquids’ los cuales son indispensables para la

calibracioén del reactor.

En las Figuras 6.14, 6.15 y 6.16 se pueden observar los valores de estos estimados.

| Design | Feed Data | Catalyst | Operation | Product Meas | Analysis | Prediction

Product Meas

Cuts Strearn Selection

Light Ends Mumber of Fuel Gas Analyses 1

Heawy Liquids Nurmber of LPG Analyses 1
Mumber of Maphtha Cuts 1
Mumber of LD Cuts 1
Buttom Cuts Bottoms [

Figura 6.14 Cortes seleccionados
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| Design | Feed Data | Catalyst | Operation | Product Meas | Analysis | Pregiction |

Product Meas
Cuts

Light Ends
Heawy Liquids

-Light Ends
Mass Rate [kafh] 380486 15387.0 G64294.0 <empty>
Compaosition Mol Mol Vaol% Vaol%
M 5] 0.000000 6.78301 0.000000 0.000000
02 [%] 0.000000 1.80260 0.000000 0.000000
CO [%] 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Coz (%) 0.000000 1.31980 0.000000 0.000000
H25 [%] 100.000 T.57881 0.000000 0.000000
HZ [%] 0.000000 15.4076 0.000000 0.000000
C1[%] 0.000000 15.2676 0.000000 0.000000
C2[%] 0.000000 10,5283 0.000000 0.000000
C2= [%] 0.000000 o.17ast 0.000000 0.000000
C3[%] 0.000000 491920 12,4933 0000000
Ci= %] 0.000000 224764 287576 0.000000
nd [%] 0.000000 432930 6.94164 0.139999
iCa %] 0.000000 2.80000e-003 24.0138 0.349998
1A= [%] 0.000000 0.00000e-004 T.25207 4.00000e-002
1-Cd= %] 0.000000 B.00000e-004 6.21447 4.00000e-002
c2-Cd= %) 0.000000 5.00000e-004 5.30070 0.299998
t2-Cd= [%] 0.000000 B.00000e-004 T.84008 0.229999
Cd==[%] 0.000000 0.000000 0.000000 E.00000e-002
nC5[%] 0.000000 0.000000 0986276 109999
LA ANANNn LLLGATA LEUGELY] B II00A

Figura 6.15 Ligeros finales

Design | Feed Data | Catalyst | Operation | Product Meas | Analysis | Prediction |

Praduct Meas

Cuts
Light Ends
Heawy Liquids

- Heawy Ends
Maphtha Lo Bottoms
Mass Rate [kgh) 105547.0 27429.0 31269.0
Wolume Rate [m3/h] 1387 28.7 28.5
Temperature [C] 25.00 220.0 235.0
Pressure [kPa] 300.0 310.0 320.0
Distillation Type TEFP TEFP TEP
BP [C] -4.120 188.4 257.9
5% Point [C] 14.30 212.0 F27.2
10 Paint [C] 54.00 234.5 356.5
3% Paint [C] 71.60 261.5 386.9
50% Paint [C) 101.0 284.3 406.7
T0% Point [C] 141.4 318.3 432.9
90% Point [C] 184.0 354.2 484.5
95% Point [C] 199.7 360.6 517.6
End Point [C] 215.0 385.6 562.5
AP Gravity < emphy> < emphy> <emphy>
Specific Gravity 0.re12 0.9550 1.093
Sulfur [%] 0.19 1.00 3.33
ROM 96.60 < ermnplys <ermplys
MON B2.50 < ermnplys <ermplys
Dlefins [LV3] 26.26 36.18 cempty:
hlambtb s e [14501 0432 ®532 Aarmndus

Después de la calibracion, los errores en el reactor se disminuyen casi en su totalidad.

Figura 6.16 Liquidos pesados
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6.2 Torre fraccionadora principal

El grado de complejidad en la simulacion de la fraccionadora principal es menor al reactor,

por lo que el procedimiento de simulacién sera breve.

En la ventana de equipos, se selecciona ‘Refluxed Absorber Column Sub-Flowsheet’, y se

ingresan los datos requeridos para que el simulador pueda llevar a cabo la separacion.

Al dar doble click en el equipo, se abre la ventana mostrada en la Figura 6.17, donde se
debe especificar los platos tedricos de la torre, el plato de alimentacion, el tipo de
condensador, la caida de presién de la torre y si es necesario se afnaden agotadores

‘Strippers’, recirculaciones internas ‘Pump Arounds’ o salidas laterales.

[ Refluxed Absorber Column Input Expert — O *
Condenser Energy Stream | E-Cond '| I Condenser >
11 -
-« Total | = |
Column Name ~ T-107 L © Partial Ovhd Outlets
\l_/ Full Rfbx | 12 -|
Optional Inlet Streams —— — — — > 2 [C] Water Draw
Stream Inlet Stage
Optional Side D
Vapor de media 20__Main Tow # Stages S s
<< Stream >> n=20 | > Stream Type Draw Stage
<< Stream >>
n-1
} n
Bottom Stage Inlet
Alimentacién - Bottoms Liquid Outlet
25 -|
Stage Numbering >
9 Top Down Bottom Up
Next > | Connections (page 1 of 4) Cancel |

Figura 6.17 Configuracion de la torre fraccionadora principal

Al terminar el llenado de datos de la torre fraccionadora principal, se necesita proveer al
simulador de especificaciones necesarias para converger. En la Figura 6.18 se muestran

las especificaciones utilizadas en la fraccionadora principal para poder converger.
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[ Zolumr: T 100/ COL2 Fluid Fke: Easiz 1/ Peng Robinzon

Nezign | Parameters I Side Cps | dating | Worlshast | F'erFDrmanceI Flowshest I Reacticns I Dynam c;|
Design ~Uphbional Lhecks = Frahle
Cenrections I Input Summary ] I View Initizl Estimates... J Temperatu e vs. Tray Fosition from TCIp
Monitor i
Specs @ Temp TR :—E— Tempofaturs f"’l\
Specs summary Iter Step Equilibrium Heat / Spec 17} Press a0 3 T
Subcoaling 1 1.0000 0.000102 0000406 3 e 3 . |
Mntes 2 LW [SDIVIEH] VULOLLE ) 1000 J=== =R
3 1.0000 (1.ononan O0Cocoe E
0,000 ™TTT T T™TT"T ™TTT ™TTT
o 3 12 15 20 2c
¢ Speciications
Specifed Value Current Velue Wt Crror Active | [stimate | Current
Ven: Rate 3100 kymole/h 3100 o000 W [+ = -
151 natta pesada Hae 120.0 m3/h 100 oo W |l I
Mafta® pesada_Rate(Pa) 926.0 m3/h C2E0 o000 W ™ o
Mafta’ pesada_TRet(la) 100.0 C 1000 0.0000 I Ci I¥l 3
1ICO"_Rate{Pa) §92.0 m3/h £22.0 00000 B = =
HCO'_TRel{Pa)] 210.0C 2100 o000 = =
Bims Fred Rate 13.00 m3/h 13.00 20000 W ~ o
(S0 _Hate{Pa) 8440 m3/h £440 vooon W W+ =
C50"_TRet{Pa) 313.0C 2130 oooon ™ ~
LCC' Prod Flow 27.60 m3/h 2760 opoon W Iv v
Dist llate Rete 702.6 kymole/h E55.6 00527 O 7 [ -
[ View.. l [ Add Spec. ] [ Group Active ] [ Update Inactive ] Degrees of Frecdem o
Delete Column Crvirenment.., l [ Run ] [ Resed ] _ ¥ lipdate Outlete [ Ignared

Figura 6.18 Especificaciones de corrientes de la fraccionadora principal

De esta manera, se realiz6 la simulacién de los equipos principales de la planta FCC de la

refineria ‘Lazaro Cardenas’ de Minatitlan Veracruz.
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6.3 Ensayos

El petréleo y las fracciones de este, son las alimentaciones mas importantes para los
procesos de refinacion. Para simular apropiadamente los procesos de refinacion, se debe
hacer una buena comprensién de la composicion y de las propiedades termofisicas del
petréleo y sus fracciones. Sin embargo, la complejidad de la composicién molecular de
estas alimentaciones hace dificilmente posible identificar individualmente las moléculas.
Por esta razén, las refinerias modernas usan ensayos para caracterizar petroleo y sus

fracciones.

Un ensayo tipico incluye dos tipos de informacion para una muestra de aceite: propiedades

de bulto y propiedades fraccionales

Propiedades de bulto:

Gravedad especifica (specific gravity)

Generalmente se usa la APl (American Petroleum Institute) para especificar la gravedad

especifica (SG) de un aceite.

API = (141'5) 131.5
—\ SG '

La gravedad especifica se define como la relacién de la densidad de un aceite y la
densidad del agua a 15.6 °C (60°F).

Medio
30 <-=> 40

Pesado
10 <-=> 30

Ligero

40 <

Crudo Extrapesado
API >10
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Contenido de azufre (Sulfur content)

Se expresa como el porcentaje de azufre en peso, y varia desde menos de 0.1 % a mas
de 5%. Aceites con un contenido menor a 1 % se llaman de bajo azufre o aceite dulce.
Para aquellos que contienen mas de 1% de azufre se llaman de alto azufre o aceite
amargo. Las moléculas que contienen azufre del aceite, son principalmente mercaptanos,

sulfuros y moléculas policiclicas.

Punto de vertido (puor point)

Es la medida de que tan facil o dificil sera bombear el aceite, especialmente en ambientes
frios. Especificamente, el punto de vertido es la temperatura mas baja a la cual un aceite
puede fluir o verterse cuando se enfria sin alteraciones a una velocidad controlada. El
punto de vertido de un crudo o de sus fracciones hirviendo encima de 232°C (450°F) se
determina por el test ASTM D97.

Punto de inflamabilidad (flash point)

El punto de inflamabilidad de un hidrocarburo liquido o una fraccién de petréleo indica su
potencial de explosion y su temperatura mas baja a la cual una cantidad de vapor se
produce encima del liquido para formar una mezcla con aire que pueda producir una
explosion espontanea si una chispa se presenta. Uno de los test para determinar el punto
de inflamabilidad es el ASTM D378.

Punto de congelamiento (freeze point)

El punto de congelamiento es la temperatura a la cual el hidrocarburo liquido se solidifica a
presion atmosférica. Es una propiedad importante de la kerosina y la turbosina debido a
las bajas temperaturas presente a elevadas alturas. Uno de los test relacionados con el

punto de congelamiento es el ASTM D4790.

Punto de humo (Smoke point)

El punto de humo se refiere a la altura de una flama sin humo de combustible en
milimetros mas alla del cual el humo toma lugar. Este refleja la calidad de quemado de la

kerosina y la turbosina, y se determina por el test ASTM D1322.
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Punto de anilina (aniline point)

El punto de anilina representa la temperatura minima para una miscibilidad completa de
volumenes iguales de petroleo y anilina. Es una propiedad importante del diesel y se
determina por el test ASTM D611.

Punto de nube (cloud point)

El punto de nube se refiere a la temperatura a la cual, componentes solidificables (waxes)
presentes en la mezcla de aceite comienzan a cristalizarse o separarse de la solucién
debajo de un método de enfriamiento. Es una importante especificacion de componentes

de combustibles de destilado medio, se determina por el test ASTM D2500.

Residuo de carbén Conradson (CCR) (Conradson carbon residue)

El residuo de carbén Conradson resulta del test ASTM D189. Mide la tendencia de
formacion de coque en el aceite. Se determina por la destilacion destructiva de una
muestra a carbono elemental (residuo de coque), en ausencia de aire. Expresado como el
porcentaje en peso de la muestra original. Un crudo con una alta CCR tiene un bajo valor
como materia prima en una refineria. Una medicion relacionada del residuo de carbono es

llamada Ramsbottom carbon residue.

Numero acido (acid number)

El nimero acido determina la acidez organica de las corrientes de la refineria, y este
resulta del test ASTM D3339-11.

indice de refraccion (refractive index)

El indice de refraccion representa la relacion de la velocidad de la luz en el vacio y la

velocidad de la luz en el aceite. Este se determina por el test ASTM D1218.
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Curva de punto de ebullicion (boiling point curve)

La destilacién de verdadero punto de ebullicion (True Boiling Point (TBP)) del petréleo o
sus fracciones provienen del uso del método (U.S. Bureau of mines Hempel) y del test
ASTM D-285. Ninguno de estos métodos especifica el numero de platos tedricos o la
relacion de reflujo molar usado en la destilacion. Consecuentemente, hay una tendencia
hacia la aplicacion de la destilacion 15:5 de acuerdo a el test ASTM D2892 en lugar de

TBP. La destilacion 15:5 usa 15 platos tedricos y una relacién de reflujo de 5.

Un resultado importante del test de destilacion es la curva de punto de ebullicion, que es,
el punto de ebullicién de las fracciones del aceite versus la fraccién de aceite vaporizado.
El punto inicial de ebullicion (Initial Boiling Point (IBP)) se define como la temperatura a la
cual la primera gota de liquido cae del tubo de condensacion del aparato de destilacion. El
punto de ebullicion final (End point (ED)) es la temperatura mas alta registrada durante el
test.

Adicionalmente, las fracciones de aceite tienden a descomponerse o desintegrarse a una
temperatura de aproximadamente 344°C (650°F) a una atmdsfera de presion. Asi, la
presién de una destilacion TBP es gradualmente reducida hasta 40 mmHg, para que la
temperatura antes mencionada no modifique las mediciones de los componentes reales

evitando la desintegracion.

Existen otros métodos menos costosos y mas sencillos que la destilacion TBP, los cuales
se pueden convertir a curvas TBP usando algunas correlaciones [API technical data book-

petroleum refining]. Estos métodos son:

La destilacion ASTM D86 de una fraccion de petréleo, toma lugar a la temperatura y
presiéon del laboratorio. Esta destilacion terminara debajo de la temperatura de 344°C a la

cual los aceites de petréleo empiezan a desintegrar a presion atmosférica.

La destilacion ASTM D1160 de una fraccién de petroleo es aplicable a muestras con
puntos de ebullicion altas (alimentaciones de desintegracion, aceite residual etc.) para las
cuales hay una desintegracion significativa a presiones atmosféricas. La muestra se destila

a presiones reducidas, tipicamente de 10 mmHg para evitar la desintegracion. De hecho, a
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10 mmHg, se pueden destilar muestras de aceite arriba de temperaturas de 510 a 538°C
(950 a 1000 °F).

La destilacion ASTM D2887 de una fraccion de petrdleo es un procedimiento
cromatografico popular para ‘simular’ o predecir la curva de punto de ebullicion de un
aceite. Se determina la distribucion de puntos de ebullicidon inyectando la muestra de aceite
dentro del cromatografo de gases que separa los hidrocarburos en orden de punto de
ebullicién. Después se relaciona el tiempo de retenciéon dentro del cromatégrafo con el

punto de ebullicion mediante una curva de calibracion.
Propiedades fraccionales:

Las refinerias requieren propiedades fraccionales de muestras del aceite para conocer las
propiedades y composiciones de un intervalo especifico de punto de ebullicién, para
refinarlo apropiadamente en los diferentes productos como la gasolina, diesel y materia
prima necesaria en los procesos petroquimicos. Las propiedades fraccionales usualmente
dan informacion del contenido de parafinas, olefinas, naftenos, aromaticos (PONA), azufre,
nitrégeno para cada intervalo de punto de ebullicion; numero de octano de la gasolina,

indice de cetano etc.

NUmero de octano

Es una medida de la capacidad antidetonante de un combustible en el motor de gasolina
de acuerdo al test ASTM D2700. Se determina el numero de octano de un combustible
midiendo el valor de explosividad comparado a la explosividad de la mezcla de n-heptano
e iso-octano (2-2-4 trimetil pentano (224TMP)). Por definicién el numero de octano 0 se

asigna al heptano puro y 100 a el 224TMP.

Hay dos especificos numeros de octano en uso: el numero de octano motor (Motor Octane
Number (MON)) y el ndmero de investigacion de octano (Research Octane Number
(RON)). Donde el numero de octano motor (MON) refleja el desarrollo de un motor en
condiciones de altas velocidades (900 rpm), mientras el numero de investigacién de octano
(RON) corresponde al desempefio del motor a velocidades bajas (600 rpm). El RON es
tipicamente mas elevado que el MON por la eficiencia de los motores. El numero de

octano reportado es el promedio entre el RON y el MON.
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NUmero de cetano

Mide la facilidad de auto ignicion de una muestra de combustible diésel, y esencialmente
es el opuesto del numero de octano. Este representa el porcentaje de cetano puro (n-
hexadecano) en una mezcla de cetano y alfa metil-naftaleno que coincida con la calidad de
ignicion de una muestra de combustible diésel. Esta caracteristica es importante para los
combustibles medios. El indice de cetano, es un numero calculado del promedio entre el
punto de ebullicién y la gravedad de una fraccion de petroleo en un rango de ebullicién de

diésel el cual estima el nimero de cetano de la fraccién de acuerdo al test ASTM D976.

Atricion

Los test mas comunes para el calculo de la atricion son: ASTM Fluidized bed vy jet cup,
donde el método jet cup presenta un menor tiempo de analisis debido a una mayor

velocidad superficial del gas comparado con el de ASTM Fluidized bed.

El indice de atricién es proporcional a la cantidad de ‘finos’ retenidos y, por lo tanto,

proporcional a la velocidad superficial del gas en la salida del recipiente.

El porcentaje de pérdida de ‘finos’ de atricion para ASTM vy jet cup test se calcula como

sigue:

.. . myg —my
Pérdida de atricion (%) = — 100
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