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Resumen

El proceso de desintegracion catalitica en lecho fluidizado (FCC) es una de las principales tecnologias
de conversion de fondo de barril en la industria del petréleo. La unidad FCC contribuye con la mayor
proporcion de gasolina en el pool, asi como una fraccion importante de propileno utilizado en la
petroquimica. El trabajo de esta tesis presenta una vision general de las tendencias actuales en el
campo de la investigacion y desarrollo. Estas tendencias incluyen formas de hacer posible procesar
fracciones de petréleo crudo muy pesadas o ligeras, y convertir estas cargas complejas en una mayor
cantidad de gasolina. El objetivo que se persigue en esta tesis es mostrar el impacto que tiene el
procesamiento de gasOleos convencionales y/o gasoleos hidrotratados mezclados con crudos no
convencionales tipo Tight/Shale Oil en las unidades de desintegracion catalitica fluidizada (FCC) a
través de los simuladores del proceso tales como Aspen HYSYS CatCracker® V. 11, considerando
tanto la proporcion de mezcla como el efecto de la temperatura de reaccion. En el Capitulo | muestra
el estado del arte de la tecnologia FCC, mejora de la tecnologia de reactores y catalizadores, asi como
tendencias generales. En el Capitulo Il da pauta a una descripcién y evolucion detallada del proceso
FCC, desarrollo de catalizadores, mecanismos de reaccion y componentes del catalizador FCC. En el
Capitulo Il describe las bases de simulacién de la unidad FCC a través de la utilizacion del Simulador
Aspen HYSYS CatCracker® V.11. En el Capitulo IV se exponen los resultados de la calibraciéon y
simulacién de dos unidades FCC, una procesando gaséleo convencional y la otra unidad gaséleo
hidrotratado y sus mezclas con crudo no convencional tipo Tight/Shale Oil. En este capitulo también
se muestran dos casos de estudio: el primer caso considera la mezcla de GOV y/o GHDT con crudo
no convencional tipo Tight/Shale Oil. Los resultados que se presentan muestran una mayor conversion
a gasolina en cada unidad FCC siendo de 73.7% vol. para la unidad FCC-l y de 75.9% vol. para la
unidad FCC-Il, con respecto a la carga alimentada. En el segundo caso, se vario la temperatura de
reaccion en el intervalo de 490°C a 530°C. La maxima temperatura de operacion es de 525°C para la
unidad FCC-I, y 530°C para la unidad FCC-II, ya que a temperaturas mayores de 530°C se alcanza la
sobredesintegracion provocando una disminucion en el rendimiento de gasolina y un incremento en la
produccion de Gas LP. También se muestra la simulacion del fraccionador principal, asi como
balances econémicos por el procesamiento de las cargas y mezclas.

En el Capitulo V se presenta la simulacion de la seccién recuperadora de vapores. Al final de la tesis
se presentan las conclusiones, referencias bibliograficas y dos anexos que describen la reconciliacion

de datos y memoria de célculo de balance de materia y energia del proceso FCC.

XV
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Introduccion

Proceso de Desintegracion Catalitica.

La desintegracion catalitica fluida (FCC) es una de las principales tecnologias de conversion en la
industria de las refinerias de petréleo y produce la mayor parte de la gasolina en el mundo. Desde el
inicio del proceso FCC y en el afio 2014, el proceso esta en funcionamiento en mas de 300 refinerias
de un total de 646. Es importante tener en cuenta que la FCC no es el Unico proceso de conversion
utilizado en las refinerias de petréleo, ya que también hay, unidades de hidrodesintegracion. La Figura
1 proporciona una visién general de los diferentes procesos de conversion en uso en las refinerias de
petréleo a principios de 2014, expresados como la cantidad de barriles de petréleo crudo procesados
por diay la cantidad de refinerias que utilizan los procesos. Una gran cantidad de refinerias de petroleo
utilizan mdltiples tecnologias de conversion, y algunas refinerias incluso tienen més de una unidad
FCC. Ademas de producir gasolina, la unidad FCC también es un importante productor de propileno y,

en menor medida, materias primas para procesos petroquimicos.

Hidrotratamiento
residuales, 26

‘_,'____,_,.-,- Hidrotratamiento

de residuales, 1.6

FCC, 300

FCC, 14.4

Coquizadora,
150

Hidrocracking,
5.6 Hidrocracking,

a) b) 172

Figura 1. Visién general de los diferentes procesos de conversién en uso en las refinerias de petréleo

[3].

La Figura 1a), muestra la capacidad instalada para los principales procesos de conversion en refinerias
en todo el mundo, en millones de barriles por dia. La Figura 1b) indica el nimero de refinerias en las
gue estan instalados los principales procesos de conversion. Las refinerias pueden tener mas de una

tecnologia instalada [3].

Se estima que se producen ~2300 toneladas métricas de catalizador FCC por dia, u ~840,000

toneladas métricas por afo.
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Esto implica que, en promedio, se utilizan aproximadamente 0.16 kg de catalizador de FCC para la
conversién de un barril de carga. Esto equivale a aproximadamente 0.35 Ib por bbl, en unidades mas
convencionalmente usadas en el campo, haciendo uso de gasoéleo de vacio (GOV). Las cargas mas
pesadas, como los residuos, requieren mas catalizador (0.4 Ib por bbl) mientras que las cargas mas
livianas, como el gasoleo pesado (GOP), requieren menos catalizador (~0.15 Ib por bbl). Los
principales productores mundiales de catalizadores de FCC son las compafiias WR Grace, Albemarle
y BASF, mientras que los productores locales como CCIC en Japdn y Sinopec y Petrochina en China
tienen acciones méas pequefas de mercado. [3]

A pesar del hecho de que la FCC ha operado durante casi 75 afos, el campo sigue siendo muy activo
y sigue siendo central en muchas actividades de investigacion tanto académicas como industriales.
Los nuevos desarrollos en la disponibilidad de materias primas, como el petréleo y el gas de arenas
bituminosas y el petréleo hermético o apretado (Tipo Tight/Shale Qil), asi como la biusqueda para
aumentar el uso de recursos renovables, y los cambios en la demanda de gasolina, dan como resultado
un deseo de cambiar la selectividad del proceso FCC. Este desarrollo ha llevado a un renovado interés
en nuevos tamices moleculares, zeolitas con estructura jerarquica de poros y estabilizacion de las
zeolitas utilizadas en la FCC. Al mismo tiempo, el avance en el desarrollo de las herramientas analiticas
ha permitido mejorar el estudio de la particula catalitica a nivel microscopico. Los informes sobre las
nuevas herramientas espectroscopicas utilizadas en el andlisis de los materiales catalizadores de la
FCC se publican en rapida sucesiéon. Con todo, la investigacién en el campo de FCC, la gran anciana

de la catalisis, la zeolita, estd muy viva.

Panorama Actual del Proceso de Desintegracion Catalitica.

Petréleos Mexicanos, contindia siendo la empresa emblema de la nacién y una de las empresas
petroleras de mayor de renombre a nivel internacional. Actualmente la empresa productiva del estado
cuenta con seis refinerias con una capacidad de procesamiento de 1.5 MMBPD, como se observa en
la Figura 2, que desde su concepcion fueron instaladas en zonas estratégicas del pais con la finalidad

de abastecer la demanda energética nacional.
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Cadereyta, N.L.
275 MBD
FCC 2

Cd. Madero, Tamps.
190 MBD
FCC 2

Minatitlan, Ver.
185 MBD

Salamanca, Gto
245 MBD
FCC 1 Alk Lubs

315 MBD
FCC 2, Alk H-Oil

FCC 2, Alk

Figura 2. Refinerias actuales en nuestro pais [4].

Tres de las refinerias (Cd. Madero, Tamps., Cadereyta, N.L y Minatitlan, Ver.) han sido reconfiguradas
para aumentar el porcentaje de procesamiento del crudo pesado en estos centros de refinacion,
instando unidades del proceso de Coquizacion, lo cual permite el procesamiento de las corrientes
denominadas fondo de barril, aumentando el margen de ganancia a partir del procesamiento de crudos
pesados. El resto de las refinerias (Tula, Hgo., Salamanca, Gto. y Salina Cruz, Oax.) cuentan también
con una configuracion del proceso de Desintegracion Catalitica Fluidizada (FCC), proceso que

maximiza el rendimiento hacia la produccion de Gasolina.

En lo que respecta a la capacidad instalada de procesamiento en las unidades de desintegracion
catalitica FCC (11 unidades FCC), distribuidas en el Sistema Nacional de Refinacion (SNR),
corresponde a 380.50 MBPD, sin embargo, esta capacidad para el afio 2015 asciende a 421.0 MBPD
[6], este cambio responde a las reconfiguraciones que se llevaron a cabo en una de las unidades de
Minatitlan (FCC-I), incrementando la capacidad de procesamiento a 71 MBPD. Es importante
mencionar la capacidad que existe dentro de las unidades cataliticas del proceso FCC ya que este,
contribuye de manera sustancial (36%) al producto terminado que sale a venta mejor conocido como

pool de gasolina.
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En la actualidad una unidad FCC de 40,000 BPD de capacidad, se encuentra operando en alrededor
del 75% de su capacidad y en el mejor de los casos hasta el 81%, como se ilustra en la Figura 3y

Figura 4.

90% 1.0°
79.7% 79.0% 81.0%

76.4%
80% 71.7%
70% 63.2%
60%
50%
40%

30%

Cadereyta, Cd.Madero, Minatitlan, Salamanca, SalinaCruz, Tula, Hgo.
N.L. Tamps. Ver. Gto. Oax.

Figura 3. Capacidad promedio en % Vol; de las Unidades FCC del Sistema Nacional de Refinacion en

2015 [5].
90,000
90,000
80,000 80,000
80,000 71,000
70,000 63,214 64,802
56,008 60,000
54,257
60,000 47,824
50,000 40,000
40,000
28,672
30,000
20,000
10,000
Cadereyta, N.L. Cd. Madero, Minatitlan, Salamanca, Salina Cruz, Tula, Hgo.
Tamps. Ver. Gto. Oax.

m Disefio W Capacidad actual

Figura 4. Comparacion de capacidad de disefio de las unidades FCC vs. Capacidad de proceso en el

2015 [5].
4
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Las Figuras 3y 4 ilustran de qué manera contribuye cada una de las seis refinerias mexicanas en esta
capacidad, mencionando que existen dos unidades FCC por refineria excepto en la refineria ubicada

en Salamanca, Gto., que solo cuenta con una unidad de desintegracion catalitica FCC.

Las tendencias hablan de que México, pais tradicionalmente exportador de petréleo, sera por primera
vez en la historia un importador neto de combustibles de EUA, en la medida en que los embarques de
gasolina a México superen los embarques de petréleo a la nacién vecina del norte, ya que se estima

gue México llegara a importar cerca de un millon de barriles diarios de petréleo en productos refinados.

Hace 10 afios EUA fue un importador neto por 1.45 millones de barriles diarios de petréleo de México
[6], sin embargo gracias al surgimiento productivo de recursos fésiles no convencionales en EUA, el
cual inclusive ha permitido modificar la curva de produccion total de petrdleo, logrando una
autosuficiencia energética para 2028, este auge se debe al hallazgo de los recursos naturales fosiles
no convencionales tales como “Shale Gas, Tight Oil y Shale Qil” y al avance tecnoldgico para la
recuperacion de estos recursos mediante la técnica implementada para la perforacion y extraccion

conocida como fracturacion hidraulica o “Fracking” desarrollada por el texano George Mitchell [3].

Esta técnica a base de inyectar agua, reactivos quimicos y arenas a presion, libera el gas y el petréleo
atrapados en la roca porosa, esta técnica fue puesta en marcha por primera ocasién en Barnett Shale
con fines comerciales para la produccién de Shale Gas en el afio de 2000 [6]. En la Figura 5 se observa

de manera esquematica el fracturamiento hidraulico o “Fracking”.
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Figura 5. Esquema tipico de extraccion del Tight/Shale Qil [7].
Tight/Shale Oil una Alternativa Posible

La produccion acelerada de petrdleo tipo Tight/Shale Oil en los yacimientos ubicados en los EUA ha
provocado un efecto importante en el procesamiento de la industria de la refinacién, inclusive se esta

experimentando un “renacimiento” de la industria petrolera mundial.

El impacto causado ha sido tan grande que se dice que los recursos denominados como “no
convencionales” han pospuesto dos o tres décadas la amenaza de agotamiento del petrdleo

econdémicamente viable el cual se consideraria hasta el afio 2030, aproximadamente.

Este tipo de recursos de origen fésil se encuentran principalmente en el continente Americano, parte
de Rusia y China [5]
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Reservas mundiales y principales paises productores de Tight/Shale Qil

De acuerdo con la Agencia de Informacion de Energia de Estados Unidos (US EIA por sus siglas
en inglés) las reservas mundiales de Tight/Shale Oil estdn en el orden de los 300 mil millones de

barriles. En la Figura 6 se observan las reservas mundiales del Tight/Shale Oil.

Los mayores recursos de Tight/Shale Oil se concentran en Rusia y EE. UU., siendo la suma de las
reservas de estos dos paises muy cercanos a la suma total de los 8 paises que se enlistan en la Tabla
1.

Shale Qil
(billion barrels)

I s0-80 I 20-40
Bl 40-60 [ o0-20

Figura 6. Reservas mundiales de Tight/Shale Oil [7].
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Tabla 1. Paises con mayor cantidad de reservas de Tight/Shale Oil [7].
Reservas de LTO

Pais Area evaluada Técnicamente recuperables
Miles MMB
Rusia Bazhenov shale 76

Bakken, Bone Springs, Eagle
Ford, Granite Wash, Niobrara,
EUA 58
Spraberry, Wolfcamp,
Monterey y Woodfod Shales
Cuencas de Sichuan, Yangtze,
China Jianghan, Greater Subei, 32
Tarim, Junggar y de Conglia
] Cuencas de Neuquen, San
Argentina 27
Jorge, Magallanes y Parana
. Cuencas de Ghadames, Sirte
Libia 26
y Murzug
Cuencas de Cooper,
Australia Maryborough, Perth, Canning, 18
Georgia y Beetaloo
Venezuela Cuenca de Maracaibo 13
) Cuenca de Burgos, Sabinas,
Meéxico ) 13
Tampico, Tuxpan y Veracruz
Pakistan Cuenca de lower Indus 9
Cuencas de Horn River,
Cordova, Liard, Deep, Alberta,
Canada ) 9
Windsor, Duvernay, Bakken y

Utica Shales

En 2013, la US EIA publicé un estudio [US EIA, 2013a] sobre un gran nimero de cuencas
sedimentarias en el mundo, estimando los recursos técnicamente recuperables de Tight/Shale Oil en
281 mil millones de barriles, principalmente repartidos entre Rusia, EE. UU, China, Argentina, Libia,

Australia, Venezuela, México, Pakistan y Canada; como ya se mostro en la Tabla 1 para mas detalles.
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ESI

En los dltimos afos la explotacion comercial del Tight/Shale Oil ha alcanzado una escala significativa,
particularmente en las areas prospectivas de Bakken e Eagle Ford en EE. UU., pasé de una produccién
de 500 MBPD en 2008 a 3.5 MMBPD en 2014. Este mismo reporte ubica a México en el 8° lugar en

reservas de este tipo.

Actualmente Canada y Argentina, también explotan comercialmente los recursos de Tight/Shale Oil.
En la Figura 7 y en la Tabla 2, se observa y se muestra la produccion de cada uno de estos paises,

asi como las compaiiias lideres en el mercado del Tight/Shale Oil.

3.5

2.5

15

0.5

EUA Canada Argentina

Figura 7. Produccién Comercial de Tight/Shale Oil, MMBPD [7].
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Tabla 2. Compaiiias lideres en el mercado del Tight/Shale Qil [7].

1. Andarko Petroleum Corporation
2. Apache Corporation

3. Chevron

4. Conoco Phillips

5. Continental Resources

6. Devon Energy

7. EOG Resources

8. Exxon Mobil

9. Marathon Oil

10. Pioneer Natural Resources

Situacién del Tight/Shale Oil en México

El gobierno federal asigné en el 2013 un presupuesto de cerca de tres mil millones de pesos para
investigacion y exploracion de Shale Gas/Shale Oil en Veracruz y Coahuila. Tras cinco afios de

investigacion y dos perforaciones, PEMEX logré el hallazgo de las reservas de Tight/Shale Oil.

Los informes de PEMEX refieren que de enero a marzo de 2012 se obtuvo la primera produccién de

“crudo de lutitas” [7].

Los pozos donde se logr6 extraer aceite son el Anélido 1, ubicado en el municipio de Cruillas
Tamaulipas (al sur de la cuenca de Burgos), donde segun informacién de PEMEX se estan produciendo
400 barriles por dia de aceite de 38°API.

Mientras que en el pozo denominado Chucla 1, que se encuentra en el municipio de Hidalgo Coahuila
(activo de Burgos), PEMEX comprob6 la existencia de hidrocarburos en la formacion geolégica Eagle
Ford, con una produccion inicial de 24 BPD (barriles diarios) de crudo y condensados, ademas de 1.9

millones de pies cubicos diarios de gas [7].
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Segun la US EIA, México tiene un potencial de mas de 13 mil millones de barriles de petréleo crudo
equivalente, lo que lo coloca como el octavo pais en reservas potenciales de hidrocarburos tipo

Tight/Shale Oil en el mundo.

Actualmente, Estados Unidos junto con Canada son los Unicos paises que explotan el Tight/Shale Oil
a escala comercial, en cuanto al procesamiento de estos crudos, Estados Unidos es el Unico pais que

ha incorporado estos crudos como carga a sus refinerias.

El primer paso para considerar para incorporar este tipo de crudos no convencionales al gaséleo
convencional es caracterizar el crudo tipo Tight/Shale Oil para obtener todas sus propiedades fisicas

como quimicas, a fin de establecer la proporcién apropiada de la mezcla.

Como segundo paso, es disponer de la informacion estadistica como tipo de carga a la unidad FCC,
condiciones de operacion, variables de proceso y rendimiento de productos de la unidad la cual va a
ser informacion representativa de la operacién normal de la unidad, y la cual sera Gtil como base para

la calibracion del simulador de procesos ASPEN HYSYS CatCracker.

Sobre los aspectos de mayor relevancia en el tema, éstos se enfocan a los retos en el procesamiento,
asi como el conservar el balance de calor en la unidad FCC que garantice el desempefio del mismo,

para cumplir con los 2 escenarios anteriormente descritos.
1) Problematica por resolver.

Incrementar la produccion de gas LP y de gasolina al completar la carga de disefio de las unidades de
desintegracién catalitica FCC con crudo no convencional tipo Tight/Shale Oil en una proporcién

adecuada con gasoéleo de vacio convencional.

Delimitacion del tema (alcances e impacto). En el presente desarrollo de tesis, se van a considerar las

siguientes actividades:

2) Alcances

e Caracterizar sus propiedades fisicas como quimicas el crudo tipo Tight/Shale Oil a fin de
establecer la proporcion de la mezcla con gasdleo hidrotratado o convencional.

¢ Reconciliacién de la informacion de planta industrial

¢ Simulacion de la unidad de desintegracion catalitica FCC de acuerdo a la informacion de planta

industrial y de la caracterizacion de la mezcla
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e Revision y aceptacion de los resultados de la simulacion

3) Impacto

Con base a lo anterior se han identificado tres escenarios para que en México se incorpore en un futuro

no muy lejano el Tight/Shale Oil para su procesamiento en las refinerias por lo cual se describe la

justificacién:
. Incrementar la produccién de gasolina y gas LP
. Incrementar la rentabilidad del proceso (aun de la refineria)
. Disminuir la concentracion de contaminantes en el pool de gasolinas

a) Objetivo General

Evaluar con el Simulador de Procesos Aspen HYSYS CatCracker® a condiciones similares de la unidad
industrial cargas hidrotratadas y/o tipo Tight/Shale Oil para incrementar la produccion de gasolina y
gas LP, con el fin de compensar el déficit de gaslleos convencionales que se utilizan como

alimentacién a dichas plantas.
b) Objetivos Especificos
Se han identificado los siguientes objetivos especificos para llevar a cabo:

. Comparar el impacto en el rendimiento a productos y desempefio operacional, al procesar
un gasoéleo hidrotratado con respecto a uno convencional y las mezclas obtenidas de estos
en diferentes proporciones con el crudo no convencional acondicionado, en su respectiva
unidad industrial.

. Observar el impacto que se provoque principalmente en el rendimiento de productos
manteniendo el balance de materia y energia en una unidad FCC de combustion parcial y
en una unidad FCC de combustion completa.

. Disminuir el rendimiento de residuales debido al mayor nivel de conversion total de la carga,

con este tipo de mezclas.

Lo cual se espera obtener mediante este estudio, satisfacer demanda de gasolina con menor contenido

de azufre.
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Capitulo |
Estado del Arte de la Tecnologia de Desintegracion catalitica
Fluida FCC

I. 1 Estado del arte de la tecnologia FCC

La produccion comercial de petréleo se remonta a 1859, cuando el coronel Edwin L. Drake encontro
“aceite de roca” en Titusville (Pensilvania, EE. UU.). Los productos iniciales del petroleo fueron
refinados en refinerias muy simples sin capacidad de conversion. A principios del siglo XX, el nimero
de automéviles propulsados por un motor de combustién interna aumenté considerablemente y se
desarrollé una abundancia de gasolina. La desintegracion térmica, en el que las fracciones no
utilizadas en el rango de ebullicibn mas alto se convierte en moléculas en el rango de la gasolina, se
introdujo por primera vez en 1913 por Burton en Standard Oil of Indiana. Sin embargo, la gasolina
producida por este proceso era de calidad relativamente pobre. Los aditivos como el plomo tetra etilico,
descubierto en la década de 1920 por Midgley, podrian mejorar el “nimero de octano” de la gasolina,
pero se necesitaban otras soluciones. La primera realizacién técnica de desintegracion catalitica se
introdujo en 1915, cuando McAfee de Gulf Refining Company desarroll6 un catalizador a base de

cloruro de aluminio. Sin embargo, este proceso no fue econémicamente factible y fue abandonado.

En la década de 1920, el ingeniero francés Houdry experimentd con la conversién de lignito en
productos Utiles, y descubrié que los minerales de arcilla podian convertir su aceite a base de lignito
en un combustible similar a la gasolina. Este fue el advenimiento de la desintegracién catalitica tal
como lo conocemos hoy. Houdry se mudé a los EE. UU., y desarrollé su proceso con la compafiia
Socony-Vacuum Oil (que mas tarde se convirti6 en Mobil Oil Company), y finalmente se puso en
marcha el primer desintegrador catalitico operando el proceso Houdry, que procesaba 15,000 barriles
de petréleo por dia, en 1936 en Paulsboro (NJ, EE. UU.). La primera planta comercial a gran escala
entrd en funcionamiento en 1937 en la refineria de Sun Oil en Marcus Hook (PA, EE. UU.). El
catalizador fue reemplazado por una silice-alimina sintética ya a principios de la década de 1940, y el
proceso, que produjo combustibles de muy alta calidad, se desarroll6 muy rapidamente para producir
combustible de aviacion para las fuerzas aliadas de guerra en la Segunda Guerra Mundial. El proceso

original de Houdry hizo uso de un reactor de lecho fijo.

En 1938, un consorcio llamado Catalytic Research Associates (originalmente Standard Oil of New
Jersey, Standard Oil of Indiana, M. W. Kellogg Co. e I. G. Farben) se propuso desarrollar un nuevo
13



INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL
ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADOS E INVESTIGACION s
MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS E |ESI

proceso de desintegracion. Al comienzo de la Segunda Guerra Mundial, |. G. Farben fue retirado del
Consorcio, y se unieron Anglo-Iranian Oil Co. Ltd, Royal Dutch-Shell Co., The Texas Co. y Universal
Oil Products Co. (UOP). Se construy6 una planta piloto basada en un catalizador en polvo que se
movia a través de un reactor de bobina de tubo y un regenerador en Baton Rouge (LA, EE. UU.). La
unidad de 100 barriles por dia se llamaba PECLA-1 (Catalizador Experimental en Polvo, Louisiana).
En aproximadamente un afio, el sistema se desarroll6 para la etapa comercial y, a mediados de 1942,
se puso en marcha la primera unidad comercial de FCC (PCLA-1). Este sistema se bas6 en un reactor
y regenerador de flujo ascendente y utilizé un catalizador a base de arcilla. Se basé en el trabajo de
Lewis y Gilliland, en colaboracién con Standard Oil Company de Nueva Jersey, que sugirié que un flujo
de gas a baja velocidad a través de un polvo podria “levantarlo™ lo suficiente como para hacer que

fluyera de manera similar a un liquido.

La unidad FCC utiliza un catalizador microesferoidal, que se comporta como un liquido cuando se
mueve correctamente por gas. El propésito principal de la unidad es convertir las fracciones de petréleo
de alto punto de ebulliciéon llamado gaséleo a gasolina de alto octano y valor. El gaséleo es la parte del
petréleo crudo que comunmente hierve en el rango de 343 a 566°C+. Las propiedades de la carga
fresca se discuten en el Capitulo II.

El sistema fue extremadamente exitoso, y con los desarrollos en curso, al final de la guerra, 34
unidades de FCC estaban en operacion en los Estados Unidos. PCLA No. 3, que era la segunda unidad
en Baton Rouge, se puso en marcha en junio de 1943. Esta unidad todavia esta en funcionamiento

hoy, y es la unidad FCC operativa mas antigua, ya que la unidad PCLA-1 se cerré en 1963.

Como se mencioné anteriormente, el proceso inicial de FCC utilizé catalizadores basados en arcilla.
Pronto se hicieron mejoras, y los catalizadores basados en SiO,-Al,O3 0 SiO,-MgO amorfos sintéticos
se desarrollaron ya en la década de 1940. La razén de esto fue una selectividad mejorada para los
productos deseados, en la Figura 8, se muestra a mas detalle el efecto de mejorar la tecnologia de
reactores y catalizadores en la selectividad del producto para el proceso FCC de los afios 1950 a 1980.
Los datos de la Figura 8 muestran un efecto combinado del aumento de la actividad y la mejora de la

selectividad.

14



INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL
ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADOS E INVESTIGACION =2
MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS A

Térmico

1950°'s

1960's )
1970s
1980's

B Coque MACP/Slurry mACL M Gasolina mGaslLP mGas

Figura 8. Efecto de mejorar la tecnologia de reactores y catalizadores en la selectividad del producto

para el proceso FCC durante cuatro décadas en la década de 1900 [3].

A principios de los afios 1960 y 1970, se inventaron aluminosilicatos micro porosos cristalinos sintéticos
(es decir, zeolitas) en los laboratorios de Union Carbide y Mobil Oil Corporation. El primero de estos
relevantes para la FCC fue la faujasita sintética (cédigo de estructura IUPAC FAU), o zeolita Y (Linde
Y), inventada por Breck en Union Carbide. La zeolita Y en varias formas mejoradas ha sido el principal
componente de desintegracion de los catalizadores de FCC desde 1964. La elaboracion inicial se
estabilizé6 con Mg, mientras que la zeolita Y estabilizada con tierras raras (RE) utilizada actualmente
se introdujo rapidamente después de esta estabilizacion. Una segunda zeolita que ha encontrado que
la aplicacion a gran escala en la FCC es la zeolita ZSM-5 (cédigo de estructura IUPAC MFI), que fue
inventada en 1973 por Argauer y Landolt en Mobil Oil Corporation. La principal aplicacion de la zeolita
ZSM-5 ha sido el trabajo en la FCC dirigida a un aumento en el rendimiento de propileno. La Figura 8
muestra claramente que la introduccion de materiales de zeolita en formulaciones de catalizadores de

FCC dio como resultado un aumento drastico en el rendimiento de gasolina en los afios setenta y
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ochenta. Los libros de Venuto y Habib y Scherzer dan buenas cuentas de la historia y los antecedentes
del proceso de la FCC hasta la década de 1980 [3].

1.1.1. Evolucioén Historica de las Unidades FCC

Las unidades FCC estan formadas por diferentes secciones: seccion de reaccion-regeneracion,
seccion de tratamiento del gas de chimenea (y recuperacién de energia), seccion de separacion de
productos (fraccionadora principal), y la seccién de recuperacién de vapores. Sin embargo, las grandes
innovaciones en esta tecnologia se han dado principalmente en la seccién de reaccion-regeneracion,
ya que las otras secciones se consideran como “tipicas” lo que inclusive hace que algunos tecnoélogos

permitan que compafias independientes realicen el disefio de estas secciones [8].
I.1.2. Disefio de procesos y reactores.

Aunque existen diferentes disefios para el proceso de la FCC, se pueden describir una serie de
principios generales sobre la base de la Figura 9.

’\ Productos

Gases decombustion

Reactor
Temperatura Agotador Regenerador
493-554°C
&, O | Temperatura
St ” 650-760°C
o
——— Cat. E-cat
<«— Cat.Fresco
Riser
Carga D: ;
Soplador
deaire

Figura 9. Representacion esquematica del proceso de desintegracion catalitica fluida (FCC), incluido el

reactor y el regenerador [3].
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La FCC, o al menos la reaccion de desintegracion, es un proceso endotérmico. El calor requerido para
la desintegracion se produce al sacrificar una pequefia porcion de la carga fresca y quemarla en el

regenerador.

El catalizador caliente se combina con la carga precalentada en el fondo del reactor ascendente. La
relacion catalizador/aceite en la parte inferior del Riser es mayor que uno, y una relacion tipica es 5.5.
La temperatura en la parte inferior del Riser esta tipicamente en el intervalo de 550°C. La mezcla de
reactivos se expande debido a la reaccion de desintegracion a medida que se forman gases, y la
mezcla de catalizador/carga fresca se transporta rapidamente por el reactor ascendente, a velocidades
cercanas a 40 m/s. Por lo tanto, el tiempo de contacto tipico en un Riser es del orden de los segundos.
En la parte superior del reactor ascendente, la temperatura baja a aproximadamente a 500°C ya que
la desintegracion catalitica es un proceso endotérmico. El catalizador se separa de la mezcla de
reaccion. Los productos se refinan ain mas aguas abajo. El catalizador, en el que se ha depositado
una cierta cantidad de carb6n, mas conocido como coque, durante el proceso de desintegracion, se
transporta al regenerador, donde se quema el coque. De este modo, el catalizador se regenera y se
reutiliza continuamente. Dependiendo de las condiciones exactas (como la disponibilidad de oxigeno),
la temperatura del regenerador puede alcanzar hasta 760°C como maximo.

La selectividad a la gasolina es del orden del 50%, como se ilustra en la Figura 8. El rango de
temperatura del catalizador oscila entre los 500°C y aproximadamente 760°C, mientras se mueve a
gran velocidad. Esta claro que esto significa que el catalizador esta expuesto a condiciones severas
de reaccion. Como resultado de esto, el catalizador se desactiva. Una estimacion conservadora es que
una particula de catalizador de FCC tipica tiene una vida Gtil promedio del orden de aproximadamente
1 mes. Dado que en el presente proceso no es posible eliminar selectivamente el catalizador
desactivado, los refinadores eliminan una pequefia porcion del inventario completo del regenerador a
intervalos fijos (generalmente a diario) y reemplazan el catalizador eliminado con catalizador nuevo.
Cuando esta practica se realiza durante un periodo mas largo, se alcanza un estado mas o menos
estable en la distribucion del tiempo de vida del catalizador, que se llama catalizador de equilibrio, o E-
cat. Dependiendo del tamafio de la unidad FCC y de los parametros operativos, las tasas de extraccion

del catalizador pueden estar entre 1 y 30 toneladas por dia [3].
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I.1.3. Launidad FCC en la refinacién del petréleo.

La funcién de la unidad de la FCC en una refineria del petréleo es convertir el gaséleo pesado (GOP),

gaséleo de vacio (GOV) o cargas residuales en productos Utiles.
I.1.4. Ubicacidn del Proceso FCC en la Refineria

La unidad FCC se situa dentro de la refineria corriente abajo de los procesos de separacion del crudo
(Destilacion atmosférica y de vacio), las cuales generan los gaséleos que se alimentaran como carga
principal a la unidad. Asi mismo, llegan a la unidad FCC los gasoéleos provenientes de las unidades de
conversién tales como la unidad de coquizacion retardada (coquizadoras), unidad reductora de
viscosidad, unidad hidrodesintegradora de residuales, etc.

Con respecto al esquema de los procesos corrientes abajo, estos dependen de la orientacion que se
le dé a la produccién en la FCC. Esto es, se pueden encontrar, por lo general, procesos para la
produccion de gasolinas. Las olefinas producidas en la FCC en el intervalo de Cs a Cs se utilizan en
los procesos MTBE, TAME y Alquilacion.

Corriente abajo de la FCC, también se pueden encontrar procesos de hidrotratamiento (HDT). La nafta
de FCC puede tener un alto contenido de azufre, por lo que se requiere un proceso de hidro
desulfurizacion (HDS) de nafta. El aceite ciclico ligero (ACL) producido también puede enviarse a una

unidad de HDT para ser mezclado en el “pool” de diésel.

El aceite residual se envia como combustdleo o bien, se emplea como carga para negro de humo. En
la Figura 10 se observa la ubicacion de la unidad FCC en una refineria moderna, asi como sus

productos mas importantes.

El proceso FCC es el que hace la aportacion “econdmica” al pool de gasolinas, que en el Sistema

Nacional de Refinacién tiene la distribucidon como se muestra en la Figura 11.

En una refineria el proceso FCC es la “maquina para producir gasolina”, ya que convierte el material
de poco valor agregado (gaséleos) en el de mayor valor agregado (gasolina, gas LP) en una refineria,

como se ilustra en la Figura 12.
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Figura 10. Ubicacién del proceso FCC en una refineria.
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Figura 11. Aportacion del proceso FCC al pool de gasolina del SNR [8].
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Figura 12. Proceso FCC, la maquina para producir gasolina [8].

La Figura 13, basada en modelos de Fu y Ma [3], proporciona una impresién artistica de moléculas

como las que se pueden encontrar en una carga fresca de FCC, que representan estructuras
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aromaticas mas grandes con cadenas laterales de alquilo, asi como impurezas de azufre en color
amarillo y el nitrdgeno en color azul (el oxigeno estaria presente en moléculas similares), mientras que

la Figura 14a ilustra la complejidad de una carga tipica de gaséleo de vacio con un grafico GC x GC

[3].

Figura 13. Moléculas tipicas que se pueden encontrar en una carga de FCC [3].

Cuando se aplica un catalizador de FCC que contiene una zeolita Y, la amplia variedad de moléculas
presentes en la carga de gasoleo de vacio se convierte en moléculas con un peso molecular promedio
mas bajo, como se observa en la Figura 14b, incluidas las moléculas en el rango de gasolina (es decir,
el rango de temperatura de ebullicién de 150°C). Una molécula tipica en el rango de la gasolina seria
2,2,3-trimetilpentano (es decir, iso-octano). Las cargas de gasoleo de vacio suelen ebullir de 340-
540°C, mientras que los residuos tienen un intervalo de ebullicion mas alto (> 540°C) y contienen

sistemas de capas poliaromaticas de capas multiples.

Figura 14. Grafico GC x GC [3].
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Ademas de las estructuras de anillo multi-aromaticas, tanto el gasoéleo de vacio como los residuos,
también contienen impurezas, como azufre y nitrdgeno, Ni, Fe y V. Estos son tipicamente restos de las
formas de vida de plantas o animales que originalmente formaban la materia organica que decayeron
en combustibles fésiles durante millones de afios, aunque también pueden originarse de la interaccion
de las fracciones de petrdleo con formaciones rocosas. Curiosamente, al comparar las graficas GC x
GC delas Figuras 14b y c, se puede apreciar la influencia de la adicion de zeolita ZSM-5 a un material
del catalizador de FCC.

En la Figura 15 se muestra una forma mas esquematica de ilustrar el proceso de conversion del
proceso FCC. A la izquierda: la destilacion atmosférica libera aproximadamente el 50% de la carga
(destilados medios, gasolina y gases ligeros). El gaséleo pesado (GOP) y el gaséleo de vacio (GOV)
se convierten en la unidad FCC. Los productos de la FCC se combinan con los productos iniciales de
la destilacién atmosférica en la columna de la derecha. Los procesos mas recientes de FCC también

convierten parte del residuo.

‘/ Coque
_ __— Etileno
C,-C, - \i Propano
Gasolina Propileno
Cy
Destilados \\ Gasolina
Intermedio
S — Destilados
Intermedios
GOP
GOV L_) ] GOP
Residu .~ Residuo
o Productos
Carga FCC
a FCC
Cargaa Productos de
Refineria Refineria

Figura 15. El efecto de la conversién de la FCC en el producto total de la refineria [3].

Una parte importante de las fracciones restantes del fondo del barril de valor relativamente bajo (GOP
y GOV en este ejemplo) se convierten en productos deseados por las acciones del catalizador de FCC,
en el que las moléculas se desintegran para formar productos de alto octanaje. El residuo no es

22



INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL >

ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADOS E INVESTIGACION s

MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS E |ESI

convertido por el catalizador de FCC en este ejemplo en particular, aunque los materiales del
catalizador de FCC actuales ciertamente pueden convertir residuos, y los residuos de FCC ahora se
han convertido en un proceso importante y, en consecuencia, una gran cantidad de investigacion se

dirige a centrarse en la conversion de residuos.
1.2 El catalizador de FCC

El catalizador de desintegracién fluidizado es un polvo fino y poroso compuesto de éxidos de silicio y
aluminio. Otros elementos pueden estar presentes en muy pequefias cantidades. Tanto los sitios
acidos del tipo Bronsted como Lewis, estan asociados con el aluminio. Los sitios acidos inician y
aceleran las reacciones de carbocatidén que causan la reduccién del tamafio de las moléculas de los
aceites del petréleo, a las condiciones del reactor, de una 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 fluidizado.
I.2.1. Estructuray composicion

El proceso de la FCC como se describié anteriormente establece una serie de demandas para los

pardmetros del catalizador [3]:

. Actividad, selectividad y accesibilidad: en primer lugar, las propiedades cataliticas para
convertir las grandes moléculas de carga en las moléculas deseadas;

. Resistencia al desgaste: las particulas de catalizador deben ser capaces de resistir los
impactos entre si y con las paredes de la unidad durante la circulacion;

. Estabilidad hidrotérmica: el catalizador debe ser capaz de soportar la temperatura y la
presion parcial de vapor en el regenerador;

. Tolerancia a metales: el catalizador debe ser capaz de resistir las acciones de los
venenos contenidos en la carga (mas pesada);

. Selectividad de coque: el catalizador debe producir la cantidad minima de coque con
alta actividad de desintegracion, especialmente cuando se procesan cargas mas
pesadas, como los residuos; y

. Fluidizacién: los componentes del catalizador deben ser favorables en una forma que

permita la fluidizacion en el regenerador.
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Las demandas anteriores se pueden cumplir en un sistema de catalizador que combina varios
componentes, como ejemplo, se muestra la Figura 16. Como se describi6 anteriormente, el
componente activo principal es una zeolita, generalmente una forma estabilizada de zeolita Y. Este
material contiene una estructura porosa interna en la que estan presentes los sitios acidos, que pueden
convertir moléculas més grandes en las moléculas deseadas en el rango de la gasolina. Se agrega
arcilla como relleno, pero también por razones de capacidad térmica. Se utilizan diversas fuentes de
aliminay silice para producir una matriz meso y macro porosa que permite el acceso y pre-desintegra
las moléculas méas grandes. Ademas, estos componentes se utilizan para ligar el sistema. Los
componentes adicionales pueden comprender trampas metalicas especificas para atrapar el Niy el V.
Los componentes se mezclan tipicamente en una suspension acuosa y luego se secan por
pulverizacion para formar particulas esféricas mas o menos uniformes que pueden fluidizar en el

regenerador.
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Figura 16. Composicidon quimicay estructura tipica de una particula de catalizador de FCC [3].

I.2.2. Reacciones Quimicas

La Figura 17, proporciona una vision general esquematica de las reacciones quimicas que ocurren en
la conversién de las cargas a la FCC en la gama de la gasolina o productos de gas. Esta claro que la
conversién se produce en etapas, y la gasolina no es el producto principal de reaccion, lo que deberia

ser obvio, ya que las moléculas grandes en la carga no pueden entrar en los poros de la zeolita Y (~7.3
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A). En cambio, las moléculas grandes son pre-desintegradas en la matriz en su camino hacia las
zeolitas. Las reacciones de desintegracion son probablemente una combinacién entre reacciones
térmicas y cataliticas, en las cuales la reaccion catalitica se vuelve més importante a medida que las

moléculas se hacen mas pequefias. La reaccion de desintegracion catalitica se cataliza en medio acido

[3].

\VA\/\/\/\/'\\/
T O I [
/@/ é Gasolina

Gaséleo

Figura 17. Reacciones de desintegracion consecutivas de la carga compleja que conducen a los
productos finales de la FCC [3].

La acidez se puede encontrar tanto en la superficie de las particulas de la matriz (por ejemplo, la acidez
de Brgnsted en las interfaces de silice-alimina, o la acidez de Lewis en las superficies de Al,O3), o en
la zeolita. La estructura basica de las zeolitas es un silicato unido tetraédricamente. En algunas
posiciones del enrejado, el silicio se reemplaza por aluminio. Dado que el aluminio esta presente como
un cation trivalente, esto induce una carga negativa local en la red, que puede compensarse con un
proton para formar un sitio &cido Brgnsted. Los sitios 4cidos de Lewis se pueden formar cuando los
sitios de aluminio estan insaturados de manera coordinada cuando la estructura esta dafiada (por

ejemplo, vaporizacion).

El tema del mecanismo de desintegracion se discutié desde los primeros dias de la desintegracion

catalitica. Ahora se acepta generalmente que la desintegracion catalitica implica la formacion de iones
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de carbenio. Por ejemplo en la Figura 18 se muestra, que hay una variedad de formas en que se

pueden crear:

(1) Los sitios acidos de Brgnsted pueden donar un proton a un alqueno. Este alqueno debe
haber sido formado previamente por desintegracion térmica. Dupain describe que las
etapas iniciales del proceso FCC implica principalmente desintegracion térmica
(radicales) en la superficie externa.

(2) Los sitios acidos de Lewis pueden extraer un hidruro de un alcano, y lo mismo puede
ocurrir en sitios fuertes de Brgnsted (formando di hidrégeno).

(3) Alternativamente, un sitio acido de Brgnsted puede donar un protéon a un alcano,
formando un ion carbono penta-coordinado. Cuando el ion carbonio se desintegra de

forma protolitica, quedan un alcano y un ion carbenio.

Zeolita- H* + Alcano > lon Carbonio ——
A A ™~ . s

. Trasferencia de AN "\ Desintegracion
protdn a la Zeolita 4 > H 2 /.' Protolitica

Olefina+ Alcano < + Alcano <

Zeolita- LAS + Alcano ————

\ Trasferencia de Trasferencia de ion ™ ~
hidruro a Zeolita ™~ ;
\ protdn ala Zeolita N i

__ Zeolita- H* + Alquenc ——> —
./, \\\\ A .\\
: ’ \ . Trasferencia de \  Escisién 8
Olefina + Alcano \ protén ala Zeolita |
‘-,‘ \\ /
AN /
| N e
2 Olefina - —————— + Olefina <~
/‘. Ve
',/ ( Trasferencia de hidruro desde Alcano largo
. > ™~
Olefina+ Alcano \  Escision 8

/
Propagacién <

Figura 18. Red de reaccion en desintegracion de moléculas de hidrocarburos asistidos con zeolita [3].

Las reacciones de isomerizacién pueden producir moléculas ramificadas, en las cuales los iones
carbenio terciarios son mas estables. Los iones carbenio formados en los pasos 1-3 se rompen a través
de la escision B, formando un alqgueno mas pequefio y un ion carbenio mas pequefio. La abstraccion
de hidruro de una molécula de alcano mas grande permite que el ion carbenio mas pequefio se desorba
del sitio &cido como un alcano, dejando un nuevo ion carbenio méas grande en el sitio &cido de la zeolita
para propagar la reaccion. Alternativamente, el ion carbenio puede donar el proton al sitio &cido y

desorberse como un alqueno.
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1.2.3. Prueba del catalizador de FCC

Uno de los principales problemas en el disefio de los catalizadores mejorados de FCC es que es muy
dificil reducir proporcionalmente su corto tiempo de residencia con su rapido proceso de desactivacion
en el proceso comercial de FCC. Las cargas son complejas y contienen diversas impurezas que
pueden tener un efecto importante en el rendimiento, como el carbén Conradson, metales como Niy
V, oxigenados y moléculas que contienen nitrdgeno y azufre. Las cargas residuales requieren una
operacién diferente a la del gasdleo de vacio, y las aplicaciones selectivas de diésel o propileno

nuevamente son completamente diferentes.

Con los afios, se han desarrollado varios métodos mas o0 menos estandar para probar los catalizadores
de FCC. El primero fue la prueba “MAT”, o prueba de microactividad, de acuerdo con el método ASTM
D-3907. En esta prueba, se prueba una pequefia muestra de catalizador en lecho fijo. La conversion
puede verse influenciada por el cambio de la relacién catalizador/aceite (C/A). La prueba tiene varios
inconvenientes, pero sin embargo ha sido muy popular a lo largo de los afios. La carga entra en
contacto con el catalizador durante uno o varios periodos prolongados, durante los cuales se produce
la desactivacion del catalizador de FCC, y pueden desarrollarse perfiles de coque y temperatura sobre
el lecho del catalizador. Como resultado de la exposicion prolongada de la carga fresca, también la
cantidad de coque depositada sobre el catalizador puede ser poco realista. Lo mismo vale para las
selectividades de gas observadas [3].

Los principales inconvenientes, en relacion con el tiempo de contacto y la vaporizacion de la carga, se
abordaron en varios protocolos. Se desarrollaron las llamadas unidades ACE (Advanced Cracking
Evaluation), que se muestra en la Figura 19; un sistema catalitico de lecho fluido fijo, en el cual una
pequefia muestra de catalizador (aproximadamente 1 g) se fluidiza en una corriente de gas, y se pasa
un breve pulso de gasoéleo de vacio atomizado a través del lecho fluidizado a 538°C. Otra solucion
capaz de manejar la carga mas pesada es la Prueba de Residuos de Tiempo de Contacto Corto. La
MAT vy sus refinamientos (por ejemplo, SCT-MAT y AUTOMAT) vy los protocolos de ACE pueden

mostrar diferencias de clasificacion entre si, pero también con los resultados de la planta piloto.
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Figura 19. Unidad ACE-R para evaluar catalizadores [9].

Para superar esto, se deben aplicar simulaciones mas realistas o incluso versiones reducidas del
reactor ascendente, como las Unidades piloto con Riser (PRU). La aproximacion mas cercana a escala
de laboratorio puede ser la simulacion Micro-riser basada en un reactor en espiral desarrollado por
Dupain [4] y el Micro-downer desarrollado por Corma [3], un sistema de lecho movil con tiempo de
contacto corto, que también permite realizar pruebas con cargas mas pesadas.

Si bien las pruebas de catalizador de FCC ya son complicadas, el protocolo también tendra que tener
en cuenta la desactivacion del catalizador durante su vida Util de los ciclos de desintegracion y
regeneracion. La desactivacion del catalizador es causada por el vapor durante la regeneracion y
asistida por la presencia de metales como Ni y V (pero también Fe, Na y Ca). Los catalizadores
comerciales desactivados pueden contener miles de ppm de Niy de V, dependiendo de la operacion.
La impregnacion de Mitchell (MI) [3] se usa para depositar el Niy el V en la particula de catalizador,
generalmente antes de la coccion al vapor. Los metales estan impregnados en toda la particula del
catalizador, lo cual es (en parte) correcto para el V, pero ciertamente no para el Ni. La simple
vaporizacion del catalizador (con o sin metales) a temperaturas elevadas imita el efecto del

regenerador en forma cruda variada.

Los procedimientos mas realistas imitan los ciclos de desintegracion-regeneracion, por ejemplo, ciclos
de propano vaporizado (CPS), en el que los catalizadores estan expuestos a multiples ciclos de
desintegracion, separacion y vaporizacion (propano) antes de las pruebas de actividad reales. Un
procedimiento de desactivacion méas elaborado es el procedimiento de desactivacion ciclica (CD), en
el que la desintegracion real de la carga, depositando metales en cada ciclo, se combina con la
regeneracion durante muchos (hasta mas de 50) ciclos para crear un perfil de metales mas realista.

Las mejoras son el CD de dos pasos (2s-CD) y los protocolos avanzados de CPS [3].
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1.2.4. Estabilizacion de la estructura de la zeolita

Como se menciond anteriormente, el principal componente de desintegracion en los catalizadores de
FCC responsables de la produccion de moléculas en el rango de la gasolina es la zeolita Y. La
estructura de la zeolita Y, que se muestra en la Figura 20, tiene un sistema de poros en 3-D, en el cual
los poros de ~7.3 A conectan jaulas mas grandes (13 A de diametro), que se conocen como las stper

celdas de esta zeolita [3].
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Figura 20. Estructura de la zeolita Y (Faujasita), con los sitios de intercambio i6bnico mas relevantes

resaltados [3].

La adicién de acidos sélidos al catalizador mejora tanto la conversion como la selectividad del producto
hacia la gasolina. El catalizador original de FCC contenia arcilla, y luego silice-alimina amorfa y silice-
magnesia. El advenimiento de la desintegracion catalitica a base de zeolita se observé poco después
de su descubrimiento en Union Carbide, a principios de la década de 1960. La zeolita Y combina una
acidez sélida de alta area superficial/volumen de poro (tanto Brénsted como Lewis) con suficiente
espacio para permitir la desintegracion bimolecular (ion carbenio). La preparacion de la zeolita es
relativamente simple, no se requieren Estructura de Agentes Directivos (SDA’s, por sus siglas en
inglés) organicos o incluso autoclaves. Sin embargo, la zeolita preparada no es muy estable frente a
condiciones hidrotermales. La estabilidad puede mejorarse mediante ciclos controlados de vapor y

lavadol/lixiviacion (para hacer la llamada ultra estable Y, o US-Y).
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Una forma bien conocida de mejorar la efectividad de la zeolita (es decir, retener la actividad por mas
tiempo) es intercambiar parte de los contra-iones con iones de tierras raras (RE). Existe mucha
literatura sobre el efecto de los iones de RE sobre la estabilidad de la zeolita y las caracteristicas de
reaccion. Ya se realizo una gran cantidad de trabajo en esta area en las décadas de 1970 y 1980.

La Figura 20 muestra la estructura de la zeolita Y (Faujasita), con los sitios de intercambio i6nico mas
relevantes resaltados. El efecto de la introduccion de RE; XRD: comparando la zeolita Y estabilizada
con RE (azul) con la zeolita Y no estabilizada (rojo), se observa un cambio a angulos mas bajos (es
decir, mayor tamafio de celda unitaria, menor SAR, menos dealuminacion), asi como una mayor
cristalinidad en el material RE-estabilizado; IR: se observa un cambio a menor frecuencia (menor SAR,
menos dealuminacion) para la forma RE-estabilizada; RMN: se observan mayores contribuciones de
especies de Si con multiples vecinos Al (es decir, un SAR mas bajo, menos dealuminacién). Todos los
espectros se simulan con base en datos de literatura de Roelofsen [3] y Scherzer [3].

Una variedad de autores estudio la estabilidad de la zeolita Y intercambiada con RE en las décadas
de 1960 y 1970, principalmente en base al analisis IR. Las vibraciones de la estructura cambian a
frecuencias mas altas, y el tamafio de celda unitaria XRD disminuye, al aumentar la severidad del
tratamiento térmico. En ambos casos hay una dependencia mas o menos lineal del efecto con la carga
de RE.

I.2.5. Mejoras en los catalizadores de FCC

Eventualmente los catalizadores FCC se formulan adicionando pequefas dosis de aditivos, que sirven
para promover transformaciones particulares, entre ellos destacan los promotores de octano, de
combustion, pasivadores y trampas de metales, y los reductores de emisiones de 6xidos de azufre y

nitrégeno.
I.2.6 Tendencias generales

Aunque el proceso de la FCC ha estado con nosotros durante mas de 70 afios, el proceso aln se esta
desarrollando mas. Los cambios en la demanda de productos y los cambios en la carga impulsan el

desarrollo constante. A continuacion, se enumeran los siguientes desafios para la catalisis FCC [3]:

. Minimizar el ACL (es decir, flexibilidad diésel);
. Maximizacion de la carga a petroquimica (es decir, propileno);
. Control de emisiones de gases de combustion; y
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. Mayor tolerancia a los metales.

Por un lado, las cargas convencionales son cada vez mas pesadas. La desintegracion residual en FCC
gand popularidad a principios de la década de 1990, y ha ganado importancia desde entonces. Las
cargas mas pesadas implican que las moléculas mas grandes y mas aromaticas deben romperse, lo
gue exige una mejor accesibilidad y una mejor tolerancia a los metales. Al mismo tiempo, existe un
impulso para aumentar la actividad, pero al mismo tiempo limitar la cantidad de coque producido al
minimo absoluto requerido para el equilibrio térmico de la unidad. Este es un desafio continuo en la
unidad FCC desde los primeros dias, y se han realizado varias mejoras a lo largo de las décadas, un

ejemplo claro se observa en la Figura 21.
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Figura 21. Efecto de desarrollos posteriores en componentes activos sobre conversiéon y nivel de coque

[3].

Ademas de la conversion de cargas mas pesadas, recientemente también se ha visto una mayor
aplicacion de aceite de esquisto parafinico relativamente ligero como carga a la desintegradora. Por lo
tanto, la carga tradicional de la unidad FCC, llamada gasoleo de vacio, se reemplaza cada vez mas ya
sea por cargas mas pesadas y mas livianas. Al mismo tiempo, se puede observar un efecto similar en
el lado del producto. Cuando la gasolina (de aviacién) era el producto deseado para las unidades
iniciales de la FCC, se ha observado una mayor demanda de propileno en las Ultimas dos décadas. El
propileno es la materia prima para el polipropileno, y la unidad FCC puede ser una de las principales
fuentes para formar propileno (la otra seria la desintegracion térmica de la nafta con vapor). El propileno
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se produce en la unidad FCC como un producto principalmente de la desintegracion secundaria de la
molécula de la gama de gasolina, generalmente mediante aditivos especificos que contienen zeolita
ZSM-5. La Figura 22 se enumera el tamafio del mercado para el catalizador FCC dirigido
especificamente a la produccion de propileno, que ha aumentado de aproximadamente 10,000
toneladas métricas por afio en 2005 a casi 90,000 toneladas métricas de catalizador en 2014 [3].

100 +

Consumo Total Anual de Catalizador (kton)
w
o
L

Figura 22. Desarrollo del mercado de catalizadores de FCC selectivos a propileno [3].

El desarrollo de la capacidad especifica de propileno de la unidad FCC sigue la demanda de olefinas.
Se ilustra el claro aumento esperado de la demanda de propileno, que no puede ser solo absorbido
por el proceso de desintegracion térmica con vapor, y tiene que venir de la unidad FCC. Por otro lado,
como se muestra en la Figura 23, el mercado mundial de gasolina parece haberse estabilizado, y los
paises en desarrollo e incluso los Estados Unidos muestran una demanda creciente de diésel como

combustible para el transporte.
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Figura 23. Evolucion proyectada del mercado para productos de petréleo seleccionados [3].

La informaciéon compilada, basada en datos de la OPEP World Oil Outlook 2013 [3], muestra que la
relacion entre la demanda de gasolina y diésel en las préximas décadas se prevé que cambie a favor
del diésel. Histdricamente, los EE. UU., tenian un excedente en el diésel, y la UE tenia un excedente
en la gasolina, que se podia comercializar. Con los nuevos indices de demanda de gasolina/diésel
pronosticados para las proximas décadas, esto ya no es posible, y esto sin duda tendra un impacto en
los productos deseados de la unidad FCC como el principal proceso de conversion. Los dos desarrollos
combinados requieren un cambio de la gasolina como producto principal a productos de ebullicion mas

alta y mas baja, lo que no es posible al mismo tiempo.
[.2.7. Aumento de la selectividad de propileno.

El propileno es un producto menor (rendimiento del producto del 5%) en la operacién normal de la
unidad FCC, pero la selectividad hacia el propileno se puede mejorar al romper selectivamente las
moléculas de la fraccion de gasolina. Si bien aumentar la temperatura del Riser, aumentar la relacion
catalizador/aceite y aumentar el tiempo de residencia aumentara el rendimiento de propileno, estas
opciones son limitadas. Corma A. [3] muestra la desintegracion sobre zeolitas Y, que, aunque el
rendimiento de propileno aumenta con la conversion, el rendimiento de propano aumenta mas rapido,
por lo que la relacion alqueno/alcano disminuye a una conversion mas alta [3]. Por lo tanto, en lugar
de olefinas, el coque, el gas seco y el GLP parafinico se produciran preferentemente a través de la
denominada desintegracion secundaria. Esto se debe a que el sistema de poros anchos de FAU

permite la desintegracion bi-molecular y las reacciones de transferencia de hidrogeno. Para producir
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selectivamente olefinas inferiores, los refinadores aplican aditivos que contienen zeolita ZSM-5. Estos
aditivos, catalizadores completos de FCC en si mismos, generalmente contienen ZSM-5 como la Unica
zeolita activa, en cargas del 25 al 50%. También es posible la combinacion de zeolitas Y y ZSM-5 en
un catalizador, pero elimina (algo) la flexibilidad para el refinador. También es posible basar la
conversion completa en catalizadores basados en ZSM-5 en procesos dedicados, como la
desintegracion catalitica profunda DCC, que opera a una temperatura mas alta que el proceso
convencional de la unidad FCC, y convierte materias primas pesadas como gasoleo de vacio, residuos
de vacio o gaséleo de vacio mezclado con aceite desasfaltado, en olefinas ligeras o iso-olefinas.

En la Figura 24, aunque la zeolita ZSM-5 se describié por primera vez como un material sintético,
también existe una forma mineral natural (llamada Mutinaita), ya que se descubrié en la Antartida
adyacente a depdsitos de zeolita natural Beta. La zeolita ZSM-5 se puede preparar tanto en presencia
y ausencia de SDA orgéanicos. La molécula SDA tipica es la tetrapropilamina (TPA), que puede ubicarse
en los poros del material sintético. Los materiales con una relacion de silice a alimina (es decir, relacion
molar SiO/Al,O3) de hasta aproximadamente 25 pueden sintetizarse sin SDA, para relaciones mas
altas de silice a alumina se requiere tipicamente un SDA. La forma esencialmente de silice, conocida
como silicalita, tiene una estructura ligeramente diferente que el material de bajo SAR, tiene una celda
de unidad monoclinica, mientras que el material de bajo SAR cristaliza en una célula ortorrémbica. La
estructura es exactamente el mismo para ambas fases. La estructura de ZSM-5 consiste en un sistema
de poros 3D circunscrito por 10 &tomos-T. Los poros son ligeramente elipticos y tienen diametros de
5.1-5.6 A. La estructura tiene un poro recto de 10 MR a lo largo de la direccion, y un poro en zigzag
de 10-MR alo largo de la direccién. Los poros se cruzan y las moléculas (de las dimensiones correctas)
pueden alcanzar cualquier punto del sistema de poros desde cualquier otro punto. ZSM-5 normalmente

se cristaliza en cristales en forma de rombo o atald que con frecuencia se hermanan.
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Figura 24. (Arriba) Estructura de zeolita ZSM-5, vista a lo largo de los canales rectos de 10-MR. (Abajo)

Vista alo largo de los canales en zig-zag [3].

El espacio limitado en el sistema de poros de la zeolita ZSM-5 en comparacion con las super celdas
en la zeolita Y implica que es mucho més dificil acomodar los estados de transicién bimoleculares mas
grandes. Como resultado, la desintegracién secundaria de las moléculas del rango de gasolina en

ZSM-5 producira mas olefinas. Un detalle de lo descrito se ilustra en la Figura 25.
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Figura 25. Una comparacién del total de productos de las mismas corridas como se muestra en la
Figura 13 [3].

La Figura 25 muestra combinaciones de la grafica GC x GC para el producto liquido total, el analisis
PIANO de la fraccion de la nafta y analisis GC de los gases. Arriba: Los productos de una corrida
normal de desintegracion. Abajo: Productos con aditivo que contiene ZSM-5 adicionado al catalizador.
Coadificacion de color: n-parafinas: azul oscuro; iso-parafinas: rojo; naftenos y olefinas: verde; naftenos:

purpura; olefinas: azul; aromaticos: naranja.
1.2.8. Generalidades del Procesamiento de Tight Oil y Shale QOil

El procesamiento de cargas hidrotratadas o de crudos ligeros tipo Tight/Shale Qil, si bien tiene grandes
beneficios (incremento sustancial en el rendimiento de gasolina UBA), su procesamiento esta asociado
a problemas en la operacion estable de una unidad FCC, es decir el balance térmico en el que operan
estas unidades FCC. Este balance se ve afectado de manera importante por las cargas hidrotratadas
o los crudos ligeros tipo Tight/Shale Oil debido a su composicion, es decir caracteristicas
predominantemente parafinicas, una gravedad API mas alta y menor contenido de azufre, como se
observa en la Tabla 3, tienen mucho menos precursores de aromaticos y coque provocando pérdida
en el octano de la gasolina catalitica y requiriendo una mayor circulacion de catalizador
respectivamente. Ademas de que los crudos ligeros tipo Tight/Shale Oil presentan incremento
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significativo en metales alcalinos tales como Ca, Na, Ba, Fe, los cuales desactivan y afectan el

comportamiento catalitico de los catalizadores FCC [7].

La calidad de los crudos tipo Tight/Shale Oil tiene variaciones importantes, segin del campo de donde
provengan e inclusive hay variaciones entre los crudos de un mismo campo. El envio de estos crudos
ya sea por transporte carretero o ferroviario incrementa esta variabilidad. Pero aun con la diferencia en

calidad, hay propiedades de estos crudos que pueden ser generales.

Tabla 3. Propiedades tipicas del crudo tipo Tight/Shale Qil [9].

Crudos tipo Tight Oil Crudo convencional
Propiedades
Eagle Ford Bakken Tipo Brent
API 44 - 46 42 - 44 37 -39
Azufre, % peso 0.2-0.3 0.05-0.1 0.35-0.45
Nz, ppm 200 - 400 300 - 500 900 — 1100
TAN 0.05-0.1 0.01-0.05 0.05-0.1
Ligeros, % vol. 13-14 15-16 10-12
Factor K 12.3 12.1 12.1
Nafta, % vol. 22-24 25-27 19-21
Intermedios, % vol. 31-33 31-32 29-31
VGO, % vol. 24 — 26 22-24 28 -30
Residuos, % vol. 6-7 3-5 7-9
Asfaltenos, % peso 0.1 0.41 -
Resinas, % peso 1.6 4.95 -
Solidos (PTB) 225 76 -

Los crudos tipo Tight/Shale Qil son relativamente jévenes, ligeros, de bajo punto de ebullicién, bajo
contenido de carb6n Conradson y altos rendimientos en gasolina y destilados intermedios, baja

proporcién de cortes de gaséleo de vacio, casi no contienen residuo de vacio.
1.2.9. Procesamiento de Tight Oil y Shale Qil en la unidad FCC

Mientras el proceso de FCC es tipicamente utilizado para convertir fracciones pesadas de crudo
(gasdleos de vacio y fondos de la torre atmosférica) en productos ligeros y de alto valor, en algunos
casos las refinerias han utilizado el total del Tight/Shale Oil como una fraccién de alimentacién a FCC
[7].
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Las refinerias que procesan el 100% el Tight/Shale Oil pueden maximizar la destilacién y la capacidad

de cortes ligeros y disminuir el volumen de las fracciones que son utilizados como carga a FCC.

El balance de calor normalmente es el principal reto para las refinerias que procesan Tight/Shale Oil.
La baja produccién de coque causa la disminucion de temperatura en el regenerador lo que da como

resultado la restriccion en la circulaciéon del catalizador.
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Capitulo Il
Descripcion del Proceso de Desintegracion Catalitica Fluida

Il. 1 Descripcion del Proceso FCC

La demanda global de combustibles para el transporte continuara creciendo y esta demanda sera
satisfecha en gran medida por los combustibles de gasolina y diésel. El proceso de desintegracion
catalitica fluida (FCC) continla desempefiando un papel clave en una refineria integrada como el
proceso primario de conversion de petroleo crudo a productos mas livianos. En las proximas dos
décadas, el proceso FCC probablemente se utilizara para biocombustibles y posiblemente para reducir
las emisiones de CO; a la atmdésfera. Para muchos refinadores, el desintegrador catalitico es la clave
para la rentabilidad porque el funcionamiento exitoso de la unidad determina si el refinador puede o no

seguir siendo competitivo en el mercado actual.

Desde el inicio de la primera unidad comercial de FCC en 1942, se han realizado numerosas mejoras
para perfeccionar la confiabilidad mecanica de la unidad y su capacidad para romper cargas mas
pesadas y de menor valor. La FCC tiene una notable historia de adaptaciéon a los continuos cambios
en las demandas del mercado. Las Tablas 4 y 4a destacan algunos de los principales desarrollos en

la historia del proceso de la FCC [10].

La unidad FCC utiliza un catalizador “micro esférico” que se comporta como un liquido cuando se
fluidiza adecuadamente. El objetivo principal de la unidad de FCC es convertir fracciones de petréleo
de alto punto de ebullicién llamadas gaséleo, en combustibles de transporte de alto valor (gasolina,
combustible para aviones y diésel). La carga de la FCC es a menudo la porcion de petréleo crudo que
comunmente hierve en el rango de 330 a 550°C. Las propiedades de la carga se analizan mas adelante
en este Capitulo. Aproximadamente 350 desintegradoras cataliticas estan operando en todo el mundo,
con una capacidad total de procesamiento de mas de 12.7 millones de barriles por dia [1]. La mayoria
de las unidades FCC existentes han sido disefiadas o modificadas por los seis principales licenciadores

de tecnologia:

UOP (Universal Oil Products)

Kellogg Brown & Root - KBR (antes The M.W. Kellogg Company)
Exxon Mobil Research and Engineering (EMRE)

The Shaw Group Inc.

CBI & Lummus

Shell Global Solutions International
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Tabla 4. La Evolucion de la Desintegracion Catalitica: Invencién previa a la FCC [10].

1915

1922

1930

1931

1933

1936

1936

1937

1938

Almer M. McAfee de Gulf Refining Co. descubrié que un catalizador de cloruro de aluminio
Friedel Crafts podria romper cataliticamente el petréleo pesado. Sin embargo, el alto costo del

catalizador impidi6 el uso generalizado del proceso de McAfee.

El ingeniero mecanico francés llamado Eugene Jules Houdry y un farmacéutico francés llamado
E.A. Prodhomme establecieron un laboratorio para desarrollar un proceso catalitico para la
conversion de lignito a gasolina. La planta de demostracion en 1929 mostré que el proceso no
era econémico. Houdry descubrié que la tierra de Fuller, una arcilla que contiene aluminosilicato

(AlzSiOs), podria convertir el aceite de lignito en gasolina.
La compafiia Vacuum Oil invitd a Houdry a trasladar su laboratorio a Paulsboro, NJ.

La compaiiia Vacuum Oil se fusion6 con Standard Oil of New York (Socony) para formar

Socony-Vacuum Oil Company.

Se encargé una pequefia unidad de Houdry que procesaba 200 bpd de petréleo debido a la
depresion econdémica de principios de la década de 1930. Socony-Vacuum no pudo apoyar el
trabajo de Houdry y le otorgd permiso para buscar ayuda en otro lugar. Sun Oil Company se

uni6 al desarrollo del proceso de Houdry.

Socony-Vacuum convirtié una vieja desintegradora térmica para desintegrar cataliticamente

2,000 BPD de aceite de petréleo mediante el proceso Houdry.

El uso de arcillas naturales como catalizador mejoré enormemente la eficiencia de

desintegracion.

Sun Oil comenz6 a operar la unidad Houdry procesando 12,000 BPD. El proceso de Houdry
utilizé reactores con un lecho fijo de catalizador y fue una operacion semi-discontinua. Casi el

50% de los productos desintegrados eran gasolina.

Con los éxitos comerciales del proceso Houdry, Standard Oil de Nueva Jersey reanudd la
investigacion del proceso de la FCC como parte del consorcio que incluia a cinco compariias
petroleras (Standard Oil de Nueva Jersey, Standard Oil de Indiana, Anglo-Iranian Oil, Texas Oil,
y Dutch Shell), dos empresas de construccion de ingenieria (MW Kellogg y Universal Oil
Products) y una empresa quimica alemana (IG Farben). Este consorcio se llamaba Catalyst
Research Associates (CRA) y su objetivo era desarrollar un proceso de desintegracién catalitica

gue no afectara las patentes de Houdry. Dos profesores del MIT (Warren K. Lewis y Edwin R.
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Gilliand) habian sugerido a los investigadores de la CRA que una baja velocidad del gas a
través de un polvo podria elevar el polvo lo suficiente como para fluir como liquido. Standard Oil

of New Jersey desarroll6 y patentd el primer proceso de desintegracion de catalizadores fluidos.

En 1938, Socony-Vacuum tenia 8 unidades adicionales en construccion, y en 1940 habia 14

unidades Houdry en operacion procesando 140,000 BPD de petroleo. El siguiente paso fue

1938- desarrollar un proceso continuo en lugar de la operacion semi-lote de Houdry. Asi llegé el

1940 advenimiento de un proceso de lecho mévil conocido como desintegracion catalitica
termoformado (TCC), que utilizaba un elevador de cangilones para mover el catalizador del
horno regenerador al reactor.

1940 M.W. Kellogg disefié y construy6 una gran planta piloto en la refineria Standard Oil Baton
Rouge, Louisiana.

1041 Se construy6 una pequefia unidad de demostracién de TCC en la refineria Paulsboro de
Socony-Vacuum.

1943 Una unidad TCC de 10,000 BPD comenz6 a operar en Magnolia Oil Company en Beaumont, TX
(una filial de la refineria Paulsboro de Socony-Vacuum).

1045 Al final de la Segunda Guerra Mundial, la capacidad de procesamiento de las unidades de TCC
en operacion era de aproximadamente 300,000 BPD.

Tabla 4a. La Evolucion del Proceso FCC [10].

1942 La primera unidad comercial de FCC (disefio de flujo ascendente Modelo I) inicié en la refineria
Standard de Nueva Jersey Baton Rouge, Louisiana, procesando 12,000 BPD.

1943 La primera unidad FCC de disefio de flujo descendente se puso en linea. Primera TCC puesta
en linea.

1947 Se construyo la primera unidad FCC apilada con Universal Oil Products (UOP). M.W. Kellogg
presenté la unidad Modelo Il FCC.

1948 La Division Davison de W.R. Grace & Co. desarrollé un catalizador FCC microesferoidal.

1950's Evolucidn de los disefios de proceso de desintegracion de lecho
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1951 M.W. Kellogg present6 el disefio Orthoflow.

1952 Exxon introdujo el Modelo IV

1954 Se introdujeron catalizadores con alto contenido de alimina (Al2Oz).

Mediados )

de 1950 UOP presenta el disefio lado-a-lado.

1956 Shell invento el riser (tubo elevador) desintegrador.

1961 Kellogg y Phillips desarrollaron y pusieron en funcionamiento la primera desintegradora de
residuos en la refineria de Borger, TX.

1963 La primera unidad Modelo | de FCC se cerrd después de 22 afios de operacion.

1964 Mobil Oil desarrolld u,n catalizador de FCC ultraestable Y (USY) y ultraestable intercambiado
con zeolita Y (ReY). Ultima unidad TCC completada.

1972 Amoco Oil inventd la regeneracion a alta temperatura.

1974 Mobil Oil introdujo el promotor de CO.

1975 Phillips Petroleum desarrollé antimonio para la pasivacién de niquel.

1981 TOTAL inventd la regeneracion en dos etapas para procesar residuos.

1983 Mobil report6 el primer uso comercial del aditivo de octano/olefinas ZSM-5 en FCC.

1985 Mobil comenzé a instalar sistemas de cicldn cerrados en sus unidades FCC.

1994 Coastal Corporation realiz6é una prueba comercial de tiempo de residencia ultracorto,
desintegracion selectiva (MSCC).

1996 ABB Lummus Global adquirid las tecnologias FCC de Texaco.

Es util comprender como embona un desintegrador catalitico tipica en el proceso de refinacion. Una

refineria de petréleo esta compuesta por varias unidades de procesamiento que convierten el petrleo

crudo en productos utilizables como gasolina, diésel, combustible para aviones y petréleo para

calefacciéon como se ilustra en la Figura 10.
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La unidad de crudo es la primera unidad en este proceso de refinacién. Aqui, el crudo se destila en
varios productos intermedios: nafta, queroseno, diésel y gasoleo. La porcion mas pesada del petréleo
crudo, que no se puede destilar en la torre atmosférica, se calienta y se envia a la torre de vacio, donde
se divide en gaséleo y residuos. Los fondos de la torre de vacio (residuos) pueden enviarse para ser
procesados en unidades como en el proceso de coquizadora retardada, la unidad de desasfaltado,
visco reductor o el desintegrador de residuos, o se venden como fuel oil o asfalto de carreteras.

La alimentacion de gasoéleo para la unidad de desintegracion catalitica convencional proviene
principalmente de la columna atmosférica, la torre de vacio y del proceso de coquizadora retardada.
Ademas, una serie de refinadores mezclan algunos residuos atmosféricos o de vacio en sus cargas
para procesarlas en la unidad FCC. La carga a la unidad FCC puede ser totalmente hidrotratada,
parcialmente hidrotratada o sin hidrotratar.

El proceso de la FCC es muy complejo. Para mayor claridad, la descripcion del proceso se desglosa

en las siguientes secciones separadas:

. Precalentamiento de carga

. Riser - Reactor - Agotador

. Regenerador - Calor/Recuperacién de catalizador
. Fraccionador Principal

. Planta de Gas

. Instalaciones de Tratamiento

I1.1.1 Seccion Precalentamiento de carga

La mayoria de las refinerias de petr6leo producen gas suficiente para satisfacer la demanda de los
desintegradores cataliticos. Sin embargo, en las refinerias en las que el gasoéleo producido no conoce
la capacidad de desintegracion catalitica, puede ser econémico complementar la alimentacion
comprando cargas a la FCC 6 mezclando algo de residuo. El gasoleo producido en la refineria y las
cargas suplementarias a la FCC generalmente se combinan y se envian a un tanque de balance, que
proporciona un flujo constante de alimentacion a las bombas de carga. Este tanque puede también

separar cualquier agua o vapor que pueda estar en las cargas [10].

Desde el tanque de balance, la carga normalmente se calienta a una temperatura de 260 a 371°C. Los
fondos del pumparound del fraccionador principal o los calentadores de fuego directo son las fuentes

principales de calor. La carga se encamina en primer lugar a través de intercambiadores de calor que
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utilizan corrientes calientes desde el fraccionador principal. El pumparound superior del fraccionador
principal, producto del aceite ciclo ligero, y el pumparound de los fondos son cominmente usados
como se aprecia en la Figura 26. La extraccion de calor del fraccionador principal es al menos tan

importante como el precalentamiento de la carga.

Acumulador
de carga

Precalentador
de carga

Carga
al Riser

_(g Ac. Decantado ACP ACL

Figura 26. Tipico esquema de la seccion de Precalentamiento de la Carga [11].
I1.1.2 Riser - Reactor

El Reactor - Regenerador es el corazén del proceso FCC. En un desintegrador catalitico moderno,
virtualmente todas las reacciones ocurren entre 1.5 a 3.0 segundos antes de que el catalizador y los
productos sean separados en el reactor. Desde el precalentamiento, la carga entra cerca de la base
del riser donde hace contacto con el catalizador regenerado, como se ilustra en la Figura 27. La
relacion catalizador/aceite normalmente esté en el rango de 4.1 a 9.1 en peso. El calor absorbido por
el catalizador en el regenerador proporciona la energia para calentar la carga a la temperatura del
reactor deseada. El calor de reaccion que ocurre en el riser es endotérmico (es decir, que requiere
entrada de energia). El catalizador circulante proporciona esta energia. La temperatura tipica del
catalizador regenerado oscila entre 677 a 732°C [10].

Las reacciones cataliticas ocurren en la fase vapor. Las reacciones de desintegracion inician tan pronto
como la carga es vaporizada. El volumen de expansién de los vapores que son generados son la fuerza

impulsora principal para llevar el catalizador hacia arriba del riser.

El catalizador y los productos son rapidamente separados en el reactor. Sin embargo, algunas
reacciones cataliticas térmicas y no selectivas contintan. Un ndamero de refinerias estan modificando

los dispositivos de terminacion del riser para minimizar estas reacciones.

El riser es un tubo vertical. Usualmente tiene de 10 a 13 cm de revestimiento de refractario grueso para

aislamiento y resistencia a la abrasion. Los riser tipicos son de 60 a 182 cm de diametro y de 23 a 36
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metros de longitud. El riser ideal simula un reactor de flujo tapdn, en donde el catalizador y los vapores

viajan a lo largo del riser con minimo retro mezclado.

El eficiente contacto de la carga y el catalizador es critico para lograr las reacciones de desintegracion
catalitica deseadas. El vapor se utiliza cominmente para atomizar la alimentacion. Pequefas gotitas
de aceite aumentan la disponibilidad de la carga en los sitios acidos reactivos en el catalizador.
Catalizador con zeolita de alta-actividad, practicamente todas las reacciones de desintegracion tienen

lugar en tres segundos 0 menos.

Los risers normalmente estan disefiados para una velocidad de salida de vapor de 50 a 75 pies/seg
(15.2 a 22.8 m/seq). El tiempo medio de residencia del hidrocarburo es de aproximadamente dos
segundos (basado en las condiciones de salida). Como consecuencia de las reacciones de
desintegracién, un material deficiente de hidrégeno llamado coque se deposita sobre el catalizador,

reduciendo la actividad del catalizador.

Después de salir del riser, el catalizador entra en el recipiente del reactor. En las operaciones de hoy
de la FCC, el reactor sirve como un alojamiento para los ciclones. A principios de la aplicacion de la
FCC, el reactor de desintegracion proporcioné cama adicional de desintegracién, asi como ser un

dispositivo usado para la separacion de catalizador adicional.
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Figura 27. Seccion tipica de alimentacion de la columna vertical [10].

Casi cada unidad FCC emplea algun tipo de dispositivo de separacién inercial conectado al final del
riser para separar la mayor parte del catalizador de los vapores. Un nimero de unidades utilizan un
dispositivo deflector para girar la direccion del catalizador hacia abajo. En algunas unidades, el riser
esta unido directamente a un juego de ciclones. El término “corte burdo” en los ciclones generalmente

se refiere a este tipo de arreglo. Estos esquemas separan aproximadamente del 75% al 99% el

catalizador de los vapores del producto.

La mayoria de las unidades FCC utilizan ciclones ya sean sencillos o de dos etapas como se aprecia
en la Figura 28 para separar las particulas de catalizador restantes de los vapores desintegrados. Los
ciclones colectan y retornan el catalizador al separador a través de las piernas sumergidas y valvulas
de aleta/trickle observado en la Figura 29. Los vapores del producto salen de los ciclones y fluyen al

fraccionador principal para su posterior recuperacion. La eficiencia de un sistema de ciclones tipicos

de dos etapas es del 99.995% + [12].
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Figura 28. Un sistema de ciclones de dos pasos. (Cortesia de Bill Dougherty, BP Oil Refinery, Marcus
Hook, Pa.) [12].

Es importante separar el catalizador y los vapores tan pronto como entran en el reactor. De lo contrario

el tiempo de contacto de los vapores con el catalizador en el reactor prolongado permitira la sobre

desintegracion catalitica no selectiva de algunos de los productos deseables. El tiempo de residencia

extendido también promueve la desintegracion térmica de los productos deseables
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Figura 29. Tipica Vélvula Trickle [10].
11.1.3 Seccion de Agotamiento

Como el catalizador gastado desciende en el separador, los hidrocarburos son adsorbidos en la
superficie del catalizador, los vapores de los hidrocarburos llenan los poros del catalizador, y los
vapores arrastrados con el catalizador también bajan en el separador. Se emplea vapor de
agotamiento, a una velocidad de 2 a 5 libras por 1,000 libras (2 a 5 kg por 1,000 kg,), principalmente
para remover los hidrocarburos arrastrados entre las particulas del catalizador. ElI vapor de
agotamiento no se ocupa de la desorcién de hidrocarburos y el relleno de los poros del catalizador con
hidrocarburos. Sin embargo, las reacciones siguen ocurriendo en el separador. Estas reacciones son
conducidas por la temperatura del reactor y el tiempo de residencia del catalizador en el separador. La
mayor temperatura y el mayor tiempo de residencia permiten la conversion de hidrocarburos
adsorbidos en productos “mas livianos y limpios”. Ambos disefios de agotadores con deflector y sin

deflector se usan de forma comercial como se ilustra en la Figura 30 [12].
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Figura 30. Agotador de catalizador [10].

El disefio eficiente de un agotador genera un contacto intimo entre el catalizador y el vapor. Los
agotadores de los reactores estan disefiados comdnmente para una velocidad superficial de vapor de
0.75 pies/seg (0.23 m/seg) y una velocidad de flujo de catalizador de 500 a 700 libras por minuto por
pie cuadrado (2.4 kg a 3.4 kg por minuto por metro cuadrado). A un flujo demasiado alto, el catalizador

gue cae tiende a arrastrar vapor, reduciendo asi la efectividad del vapor de agotamiento.

El flujo de catalizador gastado al regenerador es tipicamente controlado por una valvula que se desliza
adelante y atras. Esta valvula deslizante es controlada por el nivel de catalizador en el agotador. La
altura del catalizador en el agotador proporciona la cabeza de presion, lo que permite que el catalizador
fluya dentro del regenerador. La superficie expuesta de la valvula deslizante generalmente estéa forrada
con refractario para resistir la erosion [12]. En un nimero de disefios anteriores de FCC, el aire de
levantamiento se usaba para transportar el catalizador agotado hacia el regenerador como se observa

en la Figura 31.
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Figura 31. Ejemplos tipicos de una valvula deslizante y valvula tap6n [10].

I1.1.4 Seccion de Regeneracion
El regenerador tiene tres funciones principales:

1. Restaura la actividad del catalizador.
2. Suministra calor para las reacciones de desintegracion.
3. Entrega catalizador fluidizado a las boquillas de alimentacion.

El catalizador gastado que entra en el regenerador contiene entre 0.5 y 1.5% peso de coque,
dependiendo de la calidad de la carga fresca. Los componentes del coque son carbon, hidrégeno, y
cantidades de trazas de azufre y nitrdgeno. Estos componentes se queman de acuerdo con las

siguientes reacciones que se indican en la Tabla 5.

Tabla 5. Calor de Combustion [13].
K cal/Kg de BTU/Ib de

CH2 6S C,H2, 068
C+%0O2 —_— (6{0) 2,200 3,968 (D)
CO+% 02 — CO2 5,600 10,100 (2)
C+02 —_— CO2 7,820 14,100 3)
Hz + % O2 —_— H20 28,900 52,125 4)
S +xO g SOx 2,209 3,983 (5)
N +xO o NOx (6)

El aire proporciona el oxigeno para la combustion del coque y es suministrado por uno 0 mas

sopladores de aire. El soplador de aire proporciona suficiente velocidad de aire y presion para mantener
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el lecho de catalizador en un estado fluido. El aire entra en el regenerador a través de un distribuidor
de aire como se muestra en la Figura 32, situado en el fondo del recipiente. El disefio de un distribuidor
de aire es importante para llevar a cabo la regeneracion del catalizador de manera eficiente y confiable.
Los distribuidores de aire estan disefiados normalmente para una caida de presion de 1.0 psi a 2.0 psi
(7 a 15 kPa) para asegurar un flujo de aire positivo a través de todas las boquillas [12].

Hay dos regiones en el regenerador: la fase densa y la fase diluida. A velocidades comunes en el
regenerador, de 2 pies/seg a 4 pies/seg (0.6 a 1.2 m/seq), el bulto de las particulas del catalizador esta
en la fase densa inmediatamente por encima del distribuidor de aire. La fase diluida es la regién por
encima de la fase densa hasta la entrada del ciclén, y tiene una concentracion de catalizador

sustancialmente menor.

Figura 32. Ejemplos de Distribuidores de aire [10].

[1.1.4.1 Standpipe (tubo bajante) /Valvula Deslizante

Durante la regeneracion, el nivel de coque en el catalizador, tipicamente se reduce a 0.05% peso.
Desde el regenerador, el catalizador fluye hacia abajo por una linea de transferencia cominmente
referido como un standpipe (tubo bajante). El standpipe proporciona la presion necesaria para hacer
circular el catalizador alrededor de la unidad. Algunos standpipes se extienden dentro del regenerador,
y la seccion superior es a menudo llamada tolva de catalizador. La tolva, interna del regenerador, es
generalmente un disefio de cono invertido. En unidades con standpipes “largos” de catalizador, a
menudo se utilizan tolvas de retiro externo para alimentar el standpipe. La tolva proporciona tiempo
suficiente para que el catalizador regenerado se “desburbujee” antes de entrar en el standpipe [12].
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Los standpipes tipicamente se dimensionan para una velocidad de flujo en el intervalo de 100 a 300
libras/seg/ft? (500 a 1,500 kg/seg/m?) de catalizador circulante. En la mayoria de los casos, suficiente
gas de combustion se va hacia abajo con el catalizador regenerado para mantenerlo fluidizado. Sin
embargo, los standpipes mas largos pueden requerir aireacion externa para asegurar que el catalizador
permanezca fluidizado. Un gas medio, tal como el aire, vapor, nitrdgeno o gas combustible, se inyecta
a lo largo de la longitud del standpipe. La densidad de catalizador en un standpipe bien disefiado esta
en el intervalo de 35 a 45 Ib/ft® (560 a 720 kg/m?3).

La velocidad del catalizador regenerado al riser es comunmente regulado ya sea por una vélvula
deslizante o una valvula tapon. El funcionamiento de una valvula deslizante es similar a la de un orificio
variable. La operacién de una valvula deslizante es a menudo controlada por la temperatura del reactor.
Su funcién principal es suministrar suficiente catalizador para calentar la carga y conseguir la
temperatura deseada del reactor. En el Modelo IV de Exxon y en los disefios Flexicracker, el flujo del
catalizador regenerado es controlado principalmente mediante el ajuste de la presion diferencial entre

el reactor y el regenerador.

11.1.4.2 Separacién del Catalizador

Como el gas de combustion sale de la fase densa del regenerador, este arrastra particulas de
catalizador. La cantidad de arrastre en gran medida depende de la velocidad superficial de los gases
de combustion. Las particulas del catalizador mas grandes, de 50-90 micras, vuelven a caer en el
lecho denso. Las particulas mas pequefias, de 0-50 micras, estan suspendidas en la fase diluida y
transportadas hasta los ciclones. La mayoria de los regeneradores en las unidades FCC emplean de
4 a 16 juegos paralelos de ciclones primarios y secundarios. Los ciclones estan disefiados para
recuperar particulas de catalizador superiores a 20 micras de diametro. Las particulas de catalizador

recuperadas son devueltas al regenerador a través de las piernas sumergidas.

La distancia por encima del lecho de catalizador en el que la velocidad del gas de combustion se ha
estabilizado es referida como la altura de desacoplamiento de transporte (TDH Transport Disengaging
Height). A esta altura, la concentracion de catalizador en el gas de combustion se mantiene constante;
ninguna de las particulas caera dentro del lecho. La linea central de las entradas de los ciclones de la
primera etapa debe estar en el TDH 0 mas elevado; de lo contrario, el arrastre excesivo de catalizador

causara pérdidas extremas de catalizador [12].
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11.1.4.3 Combustién Completa contra Combustiéon Parcial

El catalizador se puede regenerar en un rango de temperaturas y la composicién de los gases de
combustién con limitaciones inherentes. Se practican dos modos muy diferentes de regeneracion:
combustién parcial y combustion completa. La combustion completa genera mas energia cuando se
aumenta el rendimiento de coque; la combustion parcial genera menos energia cuando se aumenta el
rendimiento de coque. En la combustion completa, el componente en exceso de la reaccion es el
oxigeno, por lo que més carbon genera mas combustién. En la combustion parcial, el componente en
exceso de la reaccion es el carbdn, todo el oxigeno se consume, y un aumento en el rendimiento de

coque significa un cambio a partir de CO, a CO.

La regeneraciéon en la unidad FCC puede subdividirse en baja, media y alta temperatura de
regeneracion. En temperatura baja de regeneracion alrededor de 643°C, la combustién completa es
imposible. Una de las caracteristicas de temperatura de regeneracién baja es que a 643°C los tres
componentes (O2, CO, y CO,) estan presentes en el gas de combustion en niveles significativos. La
temperatura de regeneracion baja era el modo de operacion que se utilizaba en la primera aplicacién

del proceso de desintegracion catalitica.

A principios de la década de 1970, se desarroll6 la regeneracion a alta temperatura. Alta temperatura
de regeneracion significé el aumento de la temperatura hasta que todo el oxigeno se quemara. El
principal resultado fue bajo contenido de carbon en el catalizador regenerado. Este modo de
regeneracion requiri6 mantener en el gas de combustion, cualquiera de los dos: una pequefia cantidad
de oxigeno en exceso y sin CO, o ningun exceso de oxigeno y una cantidad variable de CO. Si hay un
exceso de oxigeno, la operacion sera en quemado completo. Si hay un exceso de CO, la operacion

sera en quemado parcial [12].

Con el advenimiento del promotor de la combustidn, la temperatura de regeneracién podria reducirse
y todavia mantener el quemado completo. Por lo tanto, se desarrollé la temperatura de regeneracion
intermedia. La regeneracion intermedia no es necesariamente estable al menos que se utilice el
promotor de combustion para ayudar en la combustién del CO en la fase densa. La Tabla 6 contiene

una matriz de 2x3 resumiendo varios aspectos de la regeneracion.
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La siguiente matriz de temperaturas de regeneracién y modos de operacién muestra las limitaciones
inherentes de las regiones de operacion. La regeneracion es ya sea parcial o total, a temperaturas
bajas, intermedias, o altas. A bajas temperaturas, la regeneracion es siempre parcial, el contenido de
carb6on en el catalizador regenerado es alto, y aumentando el aire de combustion resulta en
postcombustion. A temperaturas intermedias, se reduce el contenido de carbdn en el catalizador

regenerado. Las tres “regiones de operacion” normales se indican en la Tabla 6.

Tabla 6. Matriz de Caracteristicas de Regeneracion [12].

Combustion del
Regenerador
Regién de Operacién

Modo de Combustion Modo de Combustion
Parcial Completa

Estable (pequefia post-

Temperatura baja combustion), Oz, CO, y No alcanzable
(nominalmente 643°C) COz en el gas de
combustién

Estable (con promotor de

Temperatura intermedia combustion); “ef‘de a Estable con promotor de
tener alto contenido de

(nominalmente 691°C) . . combustion
carbon en el catalizador

regenerado
Temperatura alta

(nominalmente 732°C) Operacion estable Operacion estable

Hay algunas ventajas y desventajas asociadas con la combustién completa y la combustion parcial:

Ventajas de combustién completa:

. Eficiencia de energia

. Balances de calor a bajos rendimientos de coque
. Equipos minimos (sin caldera de CO)

. Mejores rendimientos con carga limpia

Desventajas de combustion completa:

. Rango estrecho de rendimientos de coque al menos que se incorpore algun sistema de
remocion de calor

. Mayor postcombustion, particularmente con un aire irregular o sistema de distribucion
de catalizador gastado

. Baja relacion catalizador/aceite
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La eleccién de una combustion parcial contra una combustion completa esta impuesta por la calidad
de la carga a la unidad FCC. Con “carga limpia”, la combustién completa es la opcién. Con carga de

baja calidad, o residuo, la combustion parcial, posiblemente con remocién de calor, es la eleccion.

La actividad del catalizador se degrada con el tiempo. La pérdida de actividad se debe principalmente
a impurezas en la carga a la FCC, como el niquel, el vanadio, y sodio, y a los mecanismos de
desactivacion térmica e hidrotérmica. Para mantener la actividad deseada, el catalizador fresco (nuevo)
se afiade continuamente a la unidad. El catalizador fresco se almacena en un silo de catalizador fresco
y, en la mayoria de las unidades, se adiciona automaticamente al regenerador a través de un silo de

adicién continua de catalizador fresco.

El catalizador circulante en la unidad FCC se denomina catalizador de equilibrio, o simplemente E-cat.
Periddicamente, se extraen (se sangra del sistema) cantidades de catalizador de equilibrio y se
almacenan en el silo de E-cat para futura disposicién o traspaso. Una refineria que procesa cargas
residuales puede utilizar buena calidad de E-cat de una refineria que procesa carga dulce ligera. Las
cargas residuales contienen grandes cantidades de impurezas, tales como metales y requieren de
altas tasas de catalizador fresco. El uso de un E-cat de buena calidad en combinacion con el catalizador

fresco puede ser rentable manteniendo bajos costos del catalizador [12].

11.1.5 Fraccionador Principal

El propdsito del fraccionador principal, o columna principal como se aprecia en la Figura 33, es el
recalentamiento y recuperacion de productos liquidos a partir de los vapores de hidrocarburos
provenientes del reactor. Los vapores calientes de los productos del reactor fluyen en el interior del
fraccionador principal cercano a la base. El fraccionamiento se lleva a cabo mediante la condensacion
y revaporizacion de componentes de hidrocarburos cuando el vapor fluye hacia arriba a través de las

bandejas de la torre [12].

La operacion de la columna principal es similar a la de una de torre de crudo, pero con dos diferencias.
En primer lugar, los vapores del efluente del reactor deben ser enfriados antes de que cualquier
fraccionamiento inicie. En segundo lugar, grandes cantidades de gases viajaran por el domo con la

gasolina no estabilizada para una separacion adicional.
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La seccion del fondo de la columna principal proporciona una zona de transferencia de calor. Las
cubiertas de derrame, bandejas de disco/rosquilla, y la rejilla de embalaje se encuentran entre algunos
de los dispositivos de contacto utilizados para promover el contacto vapor/liquido. El vapor del domo
del reactor es recalentado y enfriado por una corriente de pumparound (reflujo circulante). El reflujo
circulante enfriado también sirve como un medio de lavado para lavar los finos de catalizador
arrastrados en los vapores. Se puede utilizar quench (enfriamiento) para mantener la temperatura de
los fondos del fraccionador por debajo de la temperatura de coquizacioén, por lo general alrededor de
371°C.

El calor recuperado de los fondos de la columna principal se utiliza cominmente para precalentar la
carga fresca, generar vapor, y sirve como un medio de calentamiento para los hervidores de la planta

de gas, o0 alguna combinacién de estos servicios.

El producto del fondo mas pesado de la columna principal cominmente se llama slurry (suspensién) o
aceite decantado. (En esta seccion, estos términos se utilizan indistintamente). El aceite decantado se
utiliza a menudo como un “cortador de reserva” con los fondos de vacio para producir aceite
combustible No. 6. El aceite decantado de alta calidad (bajo contenido de azufre, de metales, y de

ceniza) se puede utilizar para cargas de negro de carbon.

Al principio las unidades FCC tenian catalizador suave y ciclones ineficientes con arrastre sustancial
de catalizador a la columna principal, donde se absorbia en los fondos. Esas unidades FCC
controlaban las pérdidas de catalizador de dos maneras. En primer lugar, utilizaban altas tasas de
reciclo para retornar el slurry al reactor. En segundo lugar, el producto slurry era encaminado a través
de los asentadores del slurry, ya sea por gravedad o centrifugo, para eliminar los finos de catalizador.
Una corriente de combinacién con la carga a la FCC se utilizaba como portador para retornar los finos
colectados del separador del riser. Desde entonces, las mejoras en las propiedades fisicas del
catalizador FCC y en los ciclones del reactor han bajado el arrastre de catalizador. La mayoria de las
unidades de hoy operan sin separadores. El aceite decantado se envia directamente al tanque de
almacenamiento. Los finos del catalizador se acumulan en el depésito, que se limpia periddicamente.
Algunas unidades siguen utilizando de alguna forma el asentador del slurry para minimizar el contenido

de cenizas en el aceite decantado.
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Por encima del producto de los fondos, la columna principal se disefia a menudo para tres posibles
cortes laterales:

. Aceite Ciclico Pesado (ACP) - utilizado como una corriente de pumparound, a veces
como reciclo al riser, pero rara vez como un producto

. Aceite Ciclico Ligero (ACL) - utilizado como una corriente de pumparound, algunas
veces como aceite de absorcion en la planta de gas, y agotado o despojado como un
producto para la mezcla de diésel; y

. Nafta Pesada - utilizado como una corriente de pumparound, algunas veces en forma

de aceite de absorcion en la planta de gas, y posible mezcla en el pool de gasolina

*
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Figura 33. Circuito tipico de un fraccionador principal FCC [11].
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En muchas unidades, el aceite ciclo ligero (ACL) es la Gnica fraccion de destilacion lateral que sale de
la unidad como un producto. El ACL es retirado de la columna principal y se encamina a un agotador
lateral para el control de flash. EI ACL algunas veces es tratado para la eliminacion de azufre previo a
ser mezclado dentro del pool de aceite de calefaccion. En algunas unidades, una corriente de
combinacion de ACL, ya sea agotado o sin agotar, es enviado al absorbedor de aceite esponja en la

planta de gas. En otras unidades, el aceite esponja es enfriado, ACL sin agotar.
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El aceite ciclico pesado, nafta pesada, y otras corrientes de reflujo de pumparound lateral circulantes
son utilizados para remover el calor del fraccionador. Proporcionan calor para rehervir, a la planta de
gas y generar vapor. La cantidad de calor eliminado en cualquier punto del pumparound se establece
para distribuir las cargas de vapor y de liquido uniformemente a través de la columna y para

proporcionar el reflujo interno necesario.

La gasolina sin estabilizar y los gases ligeros pasan a través de la columna principal y salen en forma
de vapor. El vapor del domo es enfriado y parcialmente condensado en los condensadores del domo
del fraccionador. La corriente fluye a un recipiente del domo, que opera tipicamente a <15 psig (<1
bar). Los vapores de los hidrocarburos, hidrocarburo liquido, y el agua son separados en el tambor.

Los vapores de los hidrocarburos fluyen al compresor de gas himedo. Esta corriente de gas contiene
no sélo etano y gases mas ligeros, aproximadamente 95% de Cs y C4 y aproximadamente 10% de

nafta. La frase “gas humedo” se refiere a los componentes condensables de la corriente de gas.

El hidrocarburo liquido se divide. Una parte se bombea de nuevo a la columna principal como reflujo y
otra parte es bombeada hacia la planta de gas. El agua condensada también se divide. Una parte se
bombea de nuevo como lavado de los condensadores del domo y algo es bombeado en sentido
opuesto para tratamiento. Otra parte podria ser utilizada como lavado a los enfriadores de descarga

del compresor de gas humedo.

11.1.6 Planta Recuperadora de Vapores

La planta de gas de la unidad FCC como se observa en la Figura 34 separa la gasolina sin estabilizar
y los gases ligeros dentro de lo siguiente:

. Gas combustible
. Compuestos de Cz y Ca
. Gasolina

Los C3's y C4’'s incluyen propano, propileno, butano normal, isobutano y butileno. El propileno y el
butileno son empleados para hacer éteres y alquilado, que se mezclan para producir gasolina de alto
octano. La mayoria de las plantas de gas también incluyen instalaciones de tratamiento para separar

el azufre de estos productos [12].
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La planta de gas inicia en el compresor de gas hiumedo. Un compresor centrifugo de dos-etapas es
empleado tipicamente. Este tipo de compresor generalmente incorpora un motor eléctrico o una turbina
de mdltiples etapas que es accionado normalmente por el vapor de alta presion. El vapor es liberado
a un condensador de superficie de operacion a vacio. Cabe sefialar que hay unidades FCC en la que
se utilizan compresores de gas hiumedo de una sola etapa.

En un sistema de dos etapas, los vapores de la primera etapa de descarga del compresor son
parcialmente condensados y flasheados en un tambor de entre etapas. El hidrocarburo liquido se
bombea hacia la planta de gas, ya sea al Separador de Alta Presién (SAP) o directamente al
despojador.

El vapor del tambor de entre etapas fluye a la segunda etapa del compresor. La segunda etapa del
compresor descarga a través de un enfriador a un separador de alta presién. Los gases y las corrientes
ligeras de otras unidades de la refineria se incorporan con frecuencia para la recuperacion de gas LP.
Las corrientes de reciclo del despojador y el absorbedor primario también van al separador de alta
presion. Se inyecta agua de lavado para diluir los contaminantes, tales como sales de amonio, que
puede causar ensuciamiento en el equipo. Esta mezcla es parcialmente condensada y flasheada en el
SAP.

El vapor del SAP fluye al absorbedor principal y el liquido es bombeado al despojador. EI SAP consiste
esencialmente de una etapa de separacion con un enfriador externo localizado entre el despojador

primario y el absorbedor. En algunas unidades, son una sola torre.

Los vapores del domo del SAP contienen cantidades apreciables de C3's y componentes mas pesados.
El absorbedor primario recupera estos componentes. El vapor del SAP entra por debajo de la bandeja
inferior y procede hasta la torre de contacto con el aceite de absorcion. Los componentes pesados son

absorbidos en el aceite.

Normalmente se utilizan dos fuentes de aceite de absorcion en esta torre. El primero es el liquido de
hidrocarburo desde el recipiente del domo principal del fraccionador. Esta corriente, a menudo llamada
“salvaje”, o corriente inestabilizada de nafta, entra al absorbedor a unas bandejas inferiores de la

bandeja superior. El segundo absorbente se enfria con gasolina debutanizada, que por lo general entra
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en la bandeja superior. Tiene una presién de vapor mas baja y puede ser considerado como un
absorbente de equilibrio. La expresion “aceite pobre” generalmente se refiere a la gasolina

debutanizada mas la nafta inestabilizada desde el recipiente del domo.

El proceso de absorcidon es exotérmico. Para mejorar la recuperacion de Cs+, el liquido de una o méas
bandejas intermedias se bombea a través de un enfriador y devuelto a la bandeja inferior. En algunas
unidades FCC, la carga del aceite pobre se enfria. Para mejorar la recuperacion de Cs+, algunas
unidades tienen instalado tambores presaturados que funcionan como una etapa de absorcion
adicional. En esta operacion, la gasolina debutanizada enfriada se mezcla (presaturada) con el gas del
domo del absorbedor. La mezcla se enfria y se flashea en el tambor presaturador. El liquido de este
tambor se bombea a la parte superior del absorbedor primario.

El vapor procedente del absorbedor primario o el presaturador contiene una pequefia cantidad de
gasolina. El aceite esponja del absorbedor recupera esta gasolina. “El aceite esponja” se agota o aceite
ciclo ligero sin agotar, se utiliza para la absorcién final de la corriente de gas seco. En lugar de ACL,

algunas unidades FCC utilizan nafta pesada enfriada de la columna principal, como aceite esponja.

El aceite esponja pobre entra en el absorbedor en la bandeja superior. El gas del presaturador o del
absorbedor primario entra por debajo de la bandeja inferior. El aceite esponja rico de la parte inferior
se retorna al fraccionador principal. El gas pobre sale de la parte superior del absorbedor a una unidad
de amina para la separacion 6 remocién de H.S antes de entrar al sistema de gas combustible de la

refineria.

El liquido del SAP consiste principalmente de C3° y de hidrocarburos mas pesados, sin embargo,
ademas contiene pequefas fracciones de C;*, H,S, y agua arrastrada. El agotador remueve estas
partes ligeras. El liquido entra al agotador por la bandeja superior. El calor para el agotamiento es
proporcionado por un rehervidor externo, empleando vapor o los fondos de la debutanizadora como
medio de calor. El vapor del rehervidor se eleva a través de la torre y agota las fracciones mas ligeras
del liguido descendiente. El vapor del domo rico fluye hacia el SAP a través del condensador y se
alimenta al absorbedor primario. La nafta agotada sale de los fondos de la torre y se dirige a la
debutanizadora. Por lo general, al menos una extraccion es instalada en la torre para eliminar el agua

arrastrada.
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Los fondos del agotador contienen Cs’s, C4's, y gasolina, el debutanizador separa los Cs y C4 de la
gasolina. En algunas unidades, los fondos calientes del separador se pueden precalentar ain mas
antes de entrar en el debutanizador. En un nimero de unidades, los fondos del agotador se envian
directamente a la debutanizador. La carga entra a la mitad de la torre. La carga de la debutanizadora
siempre se vaporiza parcialmente porque la debutanizadora opera a una presiébn mas baja que el
agotador. Una valvula de control que regula el nivel de los fondos del agotador es el medio de esta
caida de presién. Como resultado de esta caida, parte de la carga se vaporiza a través de la valvula.

El debutanizador separa la carga en dos productos. El producto del domo contiene una mezcla de Cs’s
y C4’s. El producto de los fondos es la gasolina estabilizada. El calor para la separacion de estos
productos proviene de un rehervidor externo. La fuente de calor por lo general es el aceite ciclico

pesado o residuo del fraccionador principal. El vapor también se puede utilizar.

El producto del domo es totalmente liquido en los condensadores del domo. Una porcién del liquido
del domo se bombea y se devuelve a la torre como reflujo. El resto se envia a una unidad de tratamiento
para separar el H,S y otros compuestos de azufre. La corriente de mezcla de Cs's y C4's puede ser
carga en una unidad de éter o de alquilacién. Puede ser carga a una torre depropanizadora en donde
los C3's estan separados de los Cu4s. Los Cszs son procesados para cargas petroguimicas y los C4's

para alquilado.

La gasolina debutanizada se enfria. Primero mediante el suministro de calor al rehervidor del agotador
0 precalentando la carga al debutanizador. Esto es seguido por un conjunto de enfriadores de aire o
de agua. Una porcién de los fondos del debutanizador se bombea de nuevo al presaturador o al
absorbedor primario como aceite pobre. El balance se trata para azufre y se mezcla en el pool de

gasolina de la refineria.
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Figura 34. Planta de Recuperadora de Vapores tipica de una FCC [11].
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I1.1.7 Tratamiento

Los productos de la planta de gas, es decir, gas combustible, Css, Cs's y gasolina,
contienen compuestos de azufre que requieren tratamiento. Las impurezas en los productos
de la planta de gas son de naturaleza &cida. Los ejemplos incluyen el sulfuro de hidrégeno
(H2S), el diéxido de carbono (CO2), mercaptano (R-SH), fenol (ArOH), y &cidos nafténicos
(R-COOH). El carbonilo y el azufre elemental también pueden estar presentes en las

corrientes anteriores. Estos compuestos son &cidos.

Las soluciones de amina y causticos se utilizan para eliminar estas impurezas. Los
solventes de amina conocidas como alcanolaminas eliminan tanto H,S y CO.. El sulfuro de
hidrégeno es venenoso y toxico. Para los hornos y calderas de la refineria, la concentracion

maxima de H:S es normalmente cercano a las 160 ppm [12].

Las aminas eliminan la mayor parte del H,S; las aminas primarias también eliminan el CO..
El tratamiento con amina no es eficaz para la eliminacion del mercaptano. Por otra parte,
no se puede eliminar suficiente H,S para cumplir con la prueba de corrosién de lamina de
cobre. Por esta razon, el tratamiento caustico es la etapa final de pulido aguas abajo de las
unidades de amina. La Tabla 7 ilustra la quimica de algunas de las reacciones causticas

importantes.

Tabla 7. Reacciones acido/bases mas frecuentemente encontradas por Tratadores Causticos de la

Industria del Petrdleo [12].

Di6xido de Carbono

CO» + 2 NaOH —_— Na2COs + H20
Sulfuro de Hidrégeno
e
H2S + 2 NaOH NazS + 2 H:0
Azufre de Mercaptano —
'RSH + NaOH RSNa + H20
Acido Nafténico — RCOONa + H20

RCOOH + NaOH

Un absorbedor de amina como se ilustra en la Figura 35 elimina la mayor parte de H»S del

gas amargo. El gas amargo deja el absorbedor de aceite esponja, generalmente fluye hacia
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un separador que elimina y licua hidrocarburos de los vapores. El gas fluye desde el
separador a la parte inferior del contactor de H,S en donde hace contacto con un flujo en
contracorriente de amina pobre enfriada desde el regenerador. El gas combustible tratado
sale de la parte superior del absorbedor de H,S, va a un recipiente sedimentador para la
eliminacion del solvente arrastrado, y fluye entonces al sistema de combustible.

La amina rica de la parte inferior del contactor de H.S va a un separador instantaneo para
eliminar los hidrocarburos disueltos de la solucién de amina. La amina rica se bombea

desde el separador al regenerador de amina [12].

En el regenerador de amina, la solucién de amina rica se calienta para invertir la reaccion
acido-base que tiene lugar en el contactor. El calor se suministra por un rehervidor de vapor.
La amina pobre caliente se bombea desde la parte inferior del regenerador e intercambia
calor con la amina rica en el intercambiador pobre-rica y un enfriador antes de regresar al

contactor.

Una porcién de la amina rica fluye a través de un filtro de particulas y un filtro de lecho de
carbon. Los filtros de particulas eliminan la suciedad, herrumbre y sulfuro de hierro. El filtro
de carbdén, que se encuentra aguas abajo de los filtros de particulas, elimina los

hidrocarburos residuales de la solucién de amina.

. & o =

SEPARADOR
DE AMINA

O

Figura 35. Sistema tipico de tratamiento con amina [11].
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El gas amargo, que contiene pequefias cantidades de amina, deja la parte superior del
regenerador y fluye a través de un condensador al acumulador. El gas acido se envia a la
unidad de azufre, mientras que el liquido condensado se refluja al regenerador.

Durante muchos afos, casi todas las unidades de amina estaban utilizando mono etanol
amina (MEA) o dietanolamina (DEA). Sin embargo, en los ultimos afios ha aumentado el
uso de aminas terciarias tales como metil dietanolamina (MDEA). Estos solventes
generalmente son menos COrrosivos y requieren menos energia para regenerarse. Ellos se

pueden formular para requerimientos especificos de recuperacion de gas.

La corriente de Gas LP que contiene una mezcla de C3's y C4's debe ser tratada para
eliminar el sulfuro de hidrégeno y mercaptanos. Esto produce un producto no corrosivo,
menos oloroso, y producto menos peligroso. Los C3's y C4's desde el acumulador del
debutanizador fluyen a la parte inferior del contactor de H,S. La operacion de este contactor
es similar al del absorbedor de gas combustible, excepto que este es un contactor liquido-
liquido.

En el contactor de Gas LP la amina es normalmente la fase continua con la interface de
amina-hidrocarburo en la parte superior del contactor. Este nivel de interface controla el
flujo de amina a la salida del contactor. (Algunos contactores liquido/liquido operan con el
hidrocarburo como la fase continua. En este caso, la interfaz es controlada en la parte
inferior del contactor). La corriente Cs/C, tratada sale de la parte superior del contactor. A

menudo es instalado un coalescedor al final para recuperar la amina arrastrada.
[I.2 Quimica del Proceso FCC

Una compleja serie de reacciones como se observa en la Tabla 8 toma lugar cuando una
molécula grande de gasoleo entra en contacto con un catalizador FCC de 650°C a 760°C.
La distribucion de los productos depende de muchos factores, incluyendo la naturaleza y
fuerza de los sitios acidos del catalizador. Aunque la mayoria de la desintegracion en la
FCC es catalitica, también ocurren las reacciones de desintegracion térmica. La
desintegracion térmica es causada por factores tales como mezcla no-ideal en el riser y una

pobre separacion de productos desintegrados en el reactor [12].
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Tabla 8. Reacciones Importantes gue Ocurren en una FCC [12].
1. Desintegracion
Parafinas desintegradas a olefinas y
. , ~ +
parafinas mas pequefas CioHzz — CaHio + CeHuz
OIeflnaNS desintegradas a olefinas mas CsHis — CaHs + CsHio
pequefias
Aromatico escision lado-cadena ArCioH21 — ArCsHg + CsHu2
Naftenos (ciclo-parafinas) desintegradas a
olefinas y compuestos de anillo mas Ciclo-C10Hz20 — CeHiz + C4Hs
pequefios
2. Isomerizacién
Cambio de ligadura de olefina 1-C4Hs — trans-2-C4Hs
Olefinas normal a iso-olefina Nn-CsHio — is0-CsH1o0
Parafinas normal a iso-parafina n-C4Hi0 — iso-C4H1o
Ciclo-hexano a ciclo-pentano CsH12 — CsHoCH3
3. Transferencia de Hidrégeno: Nafteno + Olefina — Aromatico + Parafina
Ciclo-aromatizacion CsHi2 + 3CsHi0 — CeHe + 3CsHa2
4. Trans-alquilacién/Transferencia grupo-alquil CsH4(CHzs)2 + CeHe — 2CsHsCH3
5. Ciclizacion de Olefinas a Naftenos C7H14 — CHzs-ciclo-CeH11
6. Deshidrogenacion n-CsHis — CgHis + H2
7. Desalquilacion IS0-C3H7-CsHs — CsHe + C3He
8. Condensacion Ar-CH=CH: + R1CH = CHR2 — Ar-Ar + 2H
El propdésito de esta seccidn es:
. Proporcionar un andlisis general de la quimica de desintegracion (tanto
térmica como catalitica).
. Resaltar el rol del catalizador, y en particular, la influencia de las zeolitas.
. Explicar como las reacciones de desintegraciéon afectan el balance de calor

de la unidad.

Ya sea térmica o catalitica, la desintegracion de un hidrocarburo significa el rompimiento de

un enlace carbén a carbdn. Pero la desintegracion catalitica y térmica procede a través de

diferentes rutas. Un entendimiento claro de los diferentes mecanismos implicados es

benéfico en areas tales como:

. Seleccion del catalizador “correcto” para una determinada operacion

. Solucién de problemas de la operacion de la unidad
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. Desarrollar una nueva formulacion de catalizador
[1.2.1 Desintegracién Térmica

Antes del advenimiento del proceso de desintegracion catalitica, la desintegracion térmica
fue el proceso primario disponible para convertir cargas frescas de bajo-valor a productos
mas ligeros. Los refinadores todavia utilizan procesos térmicos, tales como coquizacion
retardada y reductora de viscosidad, para la desintegracion de hidrocarburos residuales
[12].

La desintegracion térmica es una funcién de la temperatura y del tiempo. La reaccién ocurre
cuando los hidrocarburos en ausencia de un catalizador se exponen a altas temperaturas
en el rango de 427°C a 649°C.

El paso inicial en la quimica de la desintegracion térmica es la formacion de radicales libres.
Ellos se forman tras la separacién del enlace C-C. Un radical libre es una molécula sin carga
con un electrén no apareado. El rompimiento produce dos especies sin carga que
comparten un par de electrones. La siguiente ecuacion muestra la formacién de un radical

libre cuando una molécula de parafina es térmicamente desintegrada.

'R2 —— Rl'C.+C.'R2

s
I —0O—=I
I —0—=

Los radicales libres son muy reactivos y de corta vida. Pueden someterse a una escision
alfa, escision beta, y polimerizacion. (La escisidn-alfa produce una ruptura de un carboén
lejos del radical libre; la escision- beta, a dos carbones de distancia), como se observa a

continuacion.

La escisién-beta produce una olefina (etileno) y un radical libre primario, el cual tiene dos

atomos de carbén menos [13]:

R -CH, - CH, - C*- H, —>R - C* - H, + HC = CH,
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El radical libre principal recién formado puede someterse a una escisién-beta para producir

mas etileno.

La escisidn-alfa no se ve favorecida termodinamicamente, pero si ocurre. La escision-alfa
produce un radical metilo, que puede extraer un atomo de hidrégeno de una molécula de
hidrocarburo neutral. La extraccion de hidrégeno produce metano y un radical libre

secundario o terciario como se aprecia a continuacion:

HyC*+R-CH,-CH,-CH,-CH,-CH,-CH,-CH; ——> CH,+R-CH,-CH,-CH,-CH,-*CH-CH,-CH,

Este radical puede someterse a la escision-beta. Los productos seran una alfa-olefina y un

radical libre primario:

R-CH,-CH,-CH,-CH,-*CH-CH,-CH; ——> R-CH,-CH,-*CH, + H,C=CH-CH,-CH,

Similar al radical metilo, el radical R-*CH, también puede extraer un atomo de hidrégeno a
partir de otra de parafina para formar un radical libre secundario y una parafina mas

pequena:

R;-*CH, + R-CH,-CH,-CH,-CH,-CH,-CH,-CH; ——> R,-CH,
R-CH,-CH,-CH,-CH,-CH,-*CH-CH,

El R-*CH; es mas reactivo que el H3*C. En consecuencia, la tasa de extraccién de hidrégeno

del R-*CH- es menor que la del radical metilo.

Esta secuencia de reacciones forma un producto rico en C; y C», y una buena cantidad de

alfa-olefinas. Los radicales libres experimentan poca ramificacion (isomerizacion).

Uno de los inconvenientes de la desintegracion térmica en una FCC es que un alto
porcentaje de las olefinas formadas durante las reacciones intermedias polimerizan y

condensan directamente en coque.
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La distribucion de productos de desintegracion térmica es diferente a la desintegracion

catalitica, como se muestra en la Tabla 9. El cambio en la distribucién del producto confirma

el hecho de que estos dos procesos proceden a través de diferentes mecanismos.

Tabla 9. Comparacién de Productos de Desintegracion Térmica y Catalitica [12].

Tipo de Hidrocarburo

Desintegracién Térmica

Desintegracion Catalitica

n-Parafinas

Olefinas

El C2 es el principal producto,
con mucho Ci1 y Cg, y olefinas
de C4 a Cis; poca ramificacion

Cambios de doble-enlace lento
y poca isomerizacion
esquelética (de cadena); la
transferencia de Hz es menory
no selectiva para olefinas
terciarias; solo  pequefias
cantidades de aromaticos

De Cs a Ces es el principal
producto; pocas n-olefinas por
encima a Cy; mucha
ramificacion

Cambios répidos de doble-
enlace, extensa isomerizacion
esquelética, la transferencia de
H2 es mayor y selectiva para
olefinas terciarias; grandes
cantidades de aromaticos se
forman de alifaticos a 932°F

formados de alifaticos a 932°F
(500°C)

Desintegran a una tasa mas
lenta que las parafinas

(500°C)
Naftenos Si los grupos estructurales son
equivalentes, desintegran
aproximadamente a la misma
tasa que las parafinas

dentro de la Desintegran junto al anillo

Alquil-aromaticos Desintegran

cadena lateral

[1.2.2 Desintegracion Catalitica
Las reacciones cataliticas se pueden clasificar en dos amplias categorias:

. Desintegracion primaria de las moléculas de los gaséleos

. Reordenamiento secundario y re-desintegracion de productos desintegrados

Antes de comentar los mecanismos de las reacciones, es apropiado revisar los desarrollos

de los catalizadores de FCC y examinar sus propiedades de desintegracion.
[I.3 Desarrollo de Catalizadores de FCC.
El primer catalizador de desintegracion fluidizado comercial era de arcilla natural tratada

con &cido. Mas tarde, los materiales sintéticos de silice-alimina que contenian de 10 a 15
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por ciento de alumina reemplazaron a los catalizadores de arcilla natural. Los catalizadores

de silice-alimina sintéticos fueron mas estables y rindieron productos superiores.

A mediados de la década de 1950, los catalizadores de silice-alimina, que contenian 25
por ciento de alimina, se empezaron a utilizar debido a su mayor estabilidad. Estos
catalizadores sintéticos fueron amorfos; su estructura consistia de un arreglo aleatorio de
silice y alumina, conectado tetraédricamente. Algunas pequefias mejoras en los
rendimientos y selectividad se lograron por el cambio a catalizadores tales como silice-

magnesio y alimina-zirconio-silice.
II.4 Impacto de las zeolitas

El avance de los catalizadores de FCC fue el uso de las zeolitas X e Y durante la década
de 1960. La adicibn de estas zeolitas incrementd sustancialmente la actividad del
catalizador y la selectividad. La distribucién del producto con un catalizador que contiene
zeolita es diferente de la distribucion con un catalizador de silice-alimina amorfa como se
ilustra en la Tabla 10. Ademas, las zeolitas son 1,000 veces mas activas que los

catalizadores de silice-alimina amorfa.

La mayor actividad proviene de una mayor resistencia y organizacion de los sitios activos

en las zeolitas.

Las zeolitas son silicatos-alimina cristalinos que tienen una estructura de poro regular. Sus
bloques de construccion son silice y tetraedros de alimina. Cada tetraedro consiste de
atomos de silicio o de aluminio en el centro del tetraedro con a4tomos de oxigeno en las
esquinas. Porgue el silicio y el aluminio estan en un estado de oxidacion +4 y +3,
respectivamente, una carga neta de -1 debe ser balanceada por un catiéon para mantener
la neutralidad eléctrica.

Tabla 10. Comparacién de la Estructura de Rendimiento para Desintegracion Catalitica Fluida
de Gasobleos Parafinicos por encima de la Zeolita Comercial en Equilibrio y Catalizadores Amorfos

[12].
. 0
Rendimientos, a 80 % Amorfos_, Zeolita, XZ-25 Cambio de Amorfos
vol. de Conversion Alta Alimina
Hidrégeno, % peso 0.08 0.04 -0.04
Ci's + C2's, % peso 3.8 2.1 -17
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Propileno, % vol. 16.1 11.8 -4.3
Propano, % vol. 15 1.3 -0.02
Total C3's 17.6 13.1 -45
Butenos, % vol. 12.2 7.8 -4.4
i-Butano, % vol. 7.9 7.2 -0.7
n-Butano, % vol. 0.7 0.4 -0.3
Total C4’s 20.8 15.4 -54
Gasolina C5-390 a
90% ASTM, % vol. 55.5 62.0 *6.5
ACL, % vol. 4.2 6.1 +1.9
ACP, % vol. 15.8 13.9 -1.9
Coque, % peso 5.6 4.1 -15
No. Octano Gasolina 94.0 89.8 -4.2

Los cationes que sustituyen a los iones de sodio determinan la actividad del catalizador y
selectividad. Las zeolitas se sintetizan en un medio alcalino tal como hidréxido de sodio,
produciendo una zeolita de sosa-Y. Estas zeolitas sosa-Y tienen poca estabilidad, pero el
sodio puede ser intercambiado facilmente. El intercambio del i6bn sodio con cationes, tales
como hidrégeno o iones de tierras raras, mejora la acidez y la estabilidad. Los compuestos

de tierras raras mas ampliamente utilizados son lantano (La®**) y cerio (Ce*").

Los sitios acidos del catalizador son ambos del tipo de Bronsted y Lewis. El catalizador
puede tener cualquiera de los sitios fuertes o débiles de Bronsted; o, sitios fuertes o débiles
de Lewis. Un &cido de tipo de Bronsted es una sustancia capaz de donar un protén. Los
acidos clorhidrico y sulfarico son acidos tipicos Bronsted. Un &cido de tipo Lewis es una
sustancia que acepta un par de electrones. Los acidos de Lewis pueden no tener hidrogeno
en ellos, pero todavia son acidos. El cloruro de aluminio es el clasico ejemplo de un acido
de Lewis. Disuelto en agua, es el que reacciona con el hidroxilo, causando una caida en el

pH de la solucion.

Las propiedades acidas del catalizador dependen de varios parametros, incluyendo el
método de preparacion, la temperatura de deshidratacion, relacion de silice a alimina, y la

relacion de los sitios acidos de Bronsted a Lewis.

I1.5 Mecanismo de las Reacciones de Desintegracion Catalitica
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Cuando la carga entra en contacto con el catalizador regenerado, la carga se vaporiza.
Entonces se forman atomos de carga positiva llamados carbocationes. El carbocation es
un término genérico para un ion de carbon de carga positiva. Los carbocationes pueden ser

iones carbonio o carbenio.

Un ion carbonio, CHs* se forma mediante la adicion de un ion hidrégeno (H*) a una molécula
de parafina. Esto se logra a través de un ataque directo de un proton desde el sitio Bronsted
del catalizador. La molécula resultante tendra una carga positiva con 5 ligaduras en él:

R - CH,-CH,- CH,- CH; + H* (ataque del protén)

——> R-C*H-CH,- CH,- CH; + H,

La carga del ion carbonio no es estable y los sitios acidos en el catalizador no son lo
suficientemente fuertes para formar muchos iones carbonio. Casi toda la quimica de

desintegracién catalitica es la quimica del ién carbenio.

Un ion carbenio, R-CH,", viene ya sea de la adicion de una carga positiva a una olefina o
de la remocion de un hidrégeno y dos electrones de una parafina como se observa a

continuacion:

R-CH =CH-CH,-CH,-CH; + H* (un protén @ sitio Bronsted)

—— R-C*H-CH,- CH,- CH,- CH,

R-CH,-CH,-CH,-CH; (remocién de H- @ sitio Lewis)

——  R-C*H-CH,- CH,- CH,

Ambos sitios acidos de Bronsted y Lewis en el catalizador generan iones carbenio. El sitio
de Bronsted dona un protdn a una molécula de olefina y el sitio de Lewis remueve electrones
de una molécula de parafina. En las unidades comerciales, las olefinas llegan con la carga

0 se producen a través de las reacciones de desintegracion térmica.
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La estabilidad de los carbocationes depende de la naturaleza de los grupos alquilo unidos
a la carga positiva. La estabilidad relativa de los iones carbenio es como sigue [14] con
iones terciarios siendo los mas estables:

Terciario > Secundario > Primario > Etil > Metil

R-C-C*-C c-Cc+*-C R-C-C* c-c+ cCt
I
C

Uno de los beneficios de la desintegracion catalitica es que los iones primarios y
secundarios tienden a reordenarse para formar un ion terciario (un carbén con otros tres
enlaces de carbén unidos). Como se discutira mas adelante, el aumento de la estabilidad
de los iones terciarios reporta el alto grado de ramificacion asociada con la desintegracion

catalitica.

Una vez formados, los iones carbenio pueden formar un nimero de diferentes reacciones.
La naturalezay fuerza de los sitios &cidos del catalizador influyen en la medida en que cada

una de estas reacciones ocurre. Las tres reacciones dominantes de iones carbenio son:

. La desintegracion de una ligadura carbén-carbén
. Isomerizacion
. Transferencia de Hidrogeno

[1.5.1 Reacciones de Desintegracion

La desintegracion o escisidn-beta, es una caracteristica clave de desintegracién ionica. La
escision-beta es la division de la ligadura C-C, dos carbones lejos de la carga positiva del
atomo de carbén. La escision-beta se prefiere porque la energia para romper esta ligadura
es mas baja que la necesaria para romper la ligadura C-C adyacente, la ligadura alfa.
Ademas, los hidrocarburos de cadena-corta son menos reactivos que los hidrocarburos de
cadena-larga. La velocidad de las reacciones de desintegracion disminuye con la
disminucién de la cadena larga. Con cadenas cortas, no es posible formar iones carbenio
estables [12].
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Los productos iniciales de la escision-beta es una olefina y un nuevo ién carbenio. El recién-
formado ion carbenio continuara entonces una serie de reacciones en cadena. Los iones
pequeios (de cuatro-carbones o cinco-carbones) pueden transferir la carga positiva a una
molécula grande, y la molécula grande puede desintegrar. La desintegracion no elimina la
carga positiva; permanece hasta que dos iones colisionan. Los iones mas pequefios son
mas estables y no se desintegraran. Ellos sobreviven hasta que transfieren su carga a una

molécula grande:

R - C*H - CH, - CH,- CH,- CH,

—> CHs-CH=CH, + C*H,- CH, - CH,R

Debido a que la escisidon-beta es mono-molecular y la desintegracién es endotérmica, la
velocidad de desintegracion se favorece por las altas temperaturas y no es un equilibrio-
limitado.

[1.5.2 Reacciones de Isomerizaciéon

Las reacciones de isomerizacion ocurren frecuentemente en desintegracion catalitica y con
poca frecuencia en la desintegracion térmica. En tanto, la ruptura de un enlace es a través
de la escisién-beta. Sin embargo, en la desintegracién catalitica, los carbocationes tienden
a reorganizarse para formar iones terciarios [12]. Los iones terciarios son mas estables que
los iones secundarios y primarios; ellos cambian todo y desintegran para producir moléculas

ramificadas:

CH,-CH,-C*H -CH,-CH,R —— CH,-C*-CH-CH,R
I

H CH,
C*H,- CH - CH, - CH,R
|
CH;
Algunas de las ventajas de la isomerizacion son:
. Mayor octano en la fraccion de la gasolina. Las isoparafinas en el rango de

ebullicion de la gasolina tienen mayor octano que las parafinas normales.
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. Mayor-valor quimico y cargas frescas oxigenadas en la fraccién Cs/Ca. El
isobutileno y el isoamileno se utilizan para la produccion del metil terbutil éter
(MTBE) y el teramil metil éter (TAME). (MTBE) y (TAME) se pueden mezclar
en la gasolina para reducir las emisiones de los automoviles.

. Bajo punto de turbidez en el diesel combustible. Las isoparafinas en el rango
de ebullicion del aceite ciclico ligero mejoran el punto de turbidez.

[1.5.3 Reacciones de Transferencia de Hidrégeno

La transferencia de hidrégeno se denomina mas correctamente transferencia de hidruro.
Es una reaccién bimolecular en el que un reactante es una olefina. Dos ejemplos son las

reacciones de dos olefinas y la reaccion de una olefina y un nafteno [12].

En la reaccion de dos olefinas, ambas olefinas deben ser adsorbidas en los sitios activos
que estan muy juntos. Una de estas olefinas se convierte en una parafina y la otra se
convierte en un ciclo olefina mientras el hidrégeno se mueve de una a la otra. La ciclo-
olefina es ahora hidrégeno transferido con otra olefina para producir una parafina y una
ciclo-diolefina. La ciclo-diolefina luego se reordenard para formar un anillo aromatico. La
cadena termina porque los aromaticos son extremadamente estables. La transferencia de

hidrégeno de olefinas los convierte en parafinas y en aromaticos:
4'CnHZn - 3CnH2n+2 + CnHZn-G

Olefinas —> Parafinas + Aromaticos

En la reaccion de naftenos con olefinas, los compuestos nafténicos son los donadores de

hidrégeno. Ellos pueden reaccionar con las olefinas para producir olefinas y aromaticos:
3 CnHZH + CmHZm 3 Cr|H2n+2 + CmHZm»e

Olefinas + Nafteno —> Parafinas + Aromaticos

Una zeolita intercambiada con tierras raras incrementa las reacciones de transferencia de
hidrégeno. En términos simples, las tierras raras forman puentes entre dos y tres sitios

acidos en la estructura del catalizador. Al hacerlo, las tierras raras protegen los sitios acidos.
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Debido a que la transferencia de hidrogeno necesita sitios 4cidos adyacentes, puentear

estos sitios con las tierras raras promueve las reacciones de transferencia de hidrégeno.

Las reacciones de transferencia de hidrégeno tienden a aumentar el rendimiento de
gasolina y la estabilidad. La reactividad de la gasolina se reduce debido a que la

transferencia de hidrogeno produce menos olefinas.

Las olefinas son las especies reactivas en la gasolina para las reacciones secundarias. Por
lo tanto, las reacciones de transferencia de hidrégeno indirectamente reducen “la sobre

desintegracién” de la gasolina.

Algunos de los inconvenientes de las reacciones de transferencia de hidrégeno son:

. Menos octano en la gasolina

. Menos olefinas ligeras en el gas LP

. Mas arométicos en la gasolina'y en el ACL

. Menos olefinas al principio y final de la gasolina

[1.5.4 Otras Reacciones

Las reacciones de transferencia de hidrégeno, desintegracion e isomerizacién representan
la mayoria de las reacciones de desintegracion catalitica. Otras reacciones juegan un papel
importante en la operacién de la unidad. Dos reacciones prominentes son deshidrogenacion

y coquizacion [12].

Deshidrogenacion. Bajo condiciones ideales (es decir, una carga fresca “limpia” y un
catalizador sin metales), la desintegracion catalitica no produce alguna cantidad apreciable
de hidrégeno molecular. Por lo tanto, las reacciones de deshidrogenacion procederan sélo

si el catalizador esta contaminado con metales tales como el niquel y el vanadio.

Coquizacion. La desintegracion catalitica produce un residuo llamado coque. La quimica
de la formacion de coque es compleja y ho muy bien entendida. Similar a las reacciones de
transferencia de hidrégeno, el coque catalitico es una reaccion “bimolecular’. Procede a
través de iones carbenio o radicales libres. En teoria, el rendimiento de coque debe

aumentar a medida que se incrementa la velocidad de transferencia de hidrégeno. Esta
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postulado [15] que las reacciones que producen compuestos insaturados y arométicos de
anillos-multiples son los principales compuestos de formacion de coque. Los compuestos
insaturados tales como las olefinas, diolefinas, y olefinas policiclicas de anillos-mdltiples,

son muy reactivas y pueden polimerizar para formar coque.

Para un catalizador y una carga fresca dada, el rendimiento de coque catalitico es una
funcion directa del catalizador. Sin embargo, una temperatura del riser 6ptima, minimizara
el rendimiento de coque. Para un tipico desintegrador catalitico, est4 temperatura es de
aproximadamente 510°C. Considerar dos temperaturas del riser, 454°C y 566°C, en los
limites extremos de operacion. A 454°C, se forma una gran cantidad de coque, debido a la
gran cantidad de olefinas que se polimerizan. La temperatura minima de polimerizacion
esta dentro de este rango.

I1.6 Aspectos Termodinamicos.

Como se dijo anteriormente, la desintegracion catalitica implica una serie de reacciones
simultdneas. Algunas de estas reacciones son endotérmicas y algunas son exotérmicas.
Cada reaccion tiene un calor de reaccion asociado con él como se observa en la Tabla 11.
El calor total de reaccion se refiere al calor neto o calor combinado de reaccion. Aunque

hay un nimero de reacciones exotérmicas, la reaccion neta es aun endotérmica.

Tabla 11. Algunos Datos Termodindmicos de Reacciones de Importancia Idealizadas en
Desintegracion Catalitica [12].

Log Ke Calor de
Clase de (constante de Reaccion
y; Reaccién Especifica equilibrio) BTU/mole
Reaccion
850 950 980 950°F
OF OF OF
. L, n-CioH22 — n-C7H16 + C3He 204 246  -—-- 32,050
Desintegracion 1-CgHi6 — 2CaHs 1.68 210 2.23 33,633
11.0
Transferencia de cicIo-C4E|6H-l+2 3_)1535?_"_'14: ngé Hiy + 12.44 9 - 109,681
Hidrégeno oz e STz 11.22 103 - 73,249
CsHs 5
Isomerizacion 1-C4Hs — trans-2-CsHs 0.32 0.25 0.09 -4,874
n-CeHio0 — iso-C4H10 -0.20 -0.23 -0.36 -3,420

78



INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL >

ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADOS E INVESTIGACION =3

MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS E ESII

0-CeHa(CH3)2 — m-CsHa(CHa)2 033 030 - -1,310

ciclo-CeéH12 — CHa-ciclo-CsHo 1.00 1.09 1.10 6,264
Transalquilacion CsHs + m-CsHa(CH3)2 — 2CeHsCHs 0.65 0.65 0.65 -221
Ciclizacion 1-C7H14 — CHzs-ciclo-CeH11 211 154  ---- -37,980
Dealquilacién is0-C3H7-CsHs — CeHs + C3Hs 0.41 0.88 1.05 40,602
Deshidrogenacion Nn-CeHis — 1-CeH12 +H2 -221 -152 - 56,008
Polimerizacion 3CHs — 1-CeH12 e m - -1.20 -
Alquilacion de 1-CaHs + i50-CaHi1o — i80-CoHis oo —oeee S

Parafina

El catalizador regenerado suministra suficiente energia para calentar la carga a la
temperatura de la salida del riser, para calentar el aire de combustion a la temperatura del
gas de combustién, para proporcionar el calor endotérmico de la reaccién, y para
compensar cualquier pérdida de calor a la atmésfera. La fuente de esta energia es el
guemado del coque producido de la reaccion.

Es aparente que el tipo y magnitud de estas reacciones tienen un impacto en el balance de
calor de la unidad. Por ejemplo, un catalizador con menos caracteristicas de transferencia
de hidrégeno causard el calor neto de reaccion a ser mas endotérmico. Consecuentemente,
esto requerira una mayor circulacion de catalizador y, posiblemente, un mayor rendimiento

de coque para mantener el balance de calor.

I1.7 Catalizador FCC

La introduccion de la zeolita en los catalizadores comerciales para el proceso FCC a
principios de 1960 fue uno de los avances mas significativos de la historia de la
desintegracion catalitica. Los catalizadores a base de zeolita proporcionan un mayor
beneficio con una pequefia inversion de capital. En pocas palabras, los catalizadores a base
de zeolita fueron y siguen siendo el negocio mas grande de todos los tiempos para la
refineria. Las mejoras en la tecnologia de los catalizadores han continuado, permitiendo a

las refinerias conocer las demandas de su mercado, con una inversion minima de capital.
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En comparacion con los catalizadores de silice-alimina amorfa, los catalizadores de zeolita
son mas activos y selectivos. La mayor actividad y selectividad se traducen en rendimientos
de productos liquidos de mayor rentabilidad y la capacidad de desintegracién adicional.
Para aprovechar al maximo el catalizador a base de zeolita, los refinadores han remodelado
las unidades mas antiguas para desintegrar mas de lo mas pesado, de cargas de menor

valor.

Una discusion completa de los catalizadores FCC podria llenar otro libro. Este capitulo
proporciona suficiente informacion para seleccionar el catalizador adecuado y solucionar

problemas de la unidad. Los principales temas tratados son:

. Componentes del Catalizador

. Técnicas de Fabricacion de Catalizadores
. Propiedades del Catalizador Fresco

. Analisis del Catalizador de Equilibrio

. Manejo del Catalizador

. Evaluacion del Catalizador

. Aditivos

[1.8 Componentes del Catalizador

Los catalizadores para el proceso FCC son en forma de polvos finos con un tamafio medio
de particula en el intervalo de 75 micrones. Un catalizador de desintegracion catalitica tiene

cuatro componentes principales [12]:

. Zeolita

. Matriz

. Aglutinante

. Relleno
[1.8.1 Zeolita

La zeolita, 0 mas correctamente dicho, faujasita, es el ingrediente clave del catalizador para
el proceso FCC. Proporciona la selectividad del producto y gran parte de la actividad

catalitica. El desempefio del catalizador depende en gran medida de la naturaleza y calidad
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de la zeolita. El entendimiento de la estructura de la zeolita, tipos, mecanismo de
desintegracion, y las propiedades, es fundamental en la eleccion del catalizador “correcto”

para producir los rendimientos deseados.

La zeolita es a veces llamada el tamiz molecular. Tiene una estructura de enrejado bien
definida. Sus elementos basicos son tetraedros de silice y de alimina (piramides). Cada
tetraedro como se observa en la Figura 36, consiste en un &tomo de silicio o de aluminio en

el centro del tetraedro, con atomos de oxigeno en las cuatro esquinas.

El enrejado de la zeolita tiene una red de poros muy pequefos. El diAmetro de poro de casi
todas las zeolitas para el proceso FCC de hoy es de aproximadamente 8.0 angstroms (A).
Estas pequefias aberturas, con una superficie interna de aproximadamente 600 metros
cuadrados por gramo, no admiten facilmente moléculas de hidrocarburos que tienen un
diametro molecular superior de 8 a 10 A. El bloque de construccion elemental del cristal de
la zeolita es una celda unitaria. El tamafio de la celda unitaria (TCU) es la distancia entre
las celdas que se repiten en la estructura de la zeolita. Una celda unitaria en un enrejado
tipico de zeolita-Y fresca contiene 192 posiciones de estructuras atomicas: 55 atomos de
aluminio y 137 atomos de silicio. Esto corresponde a una relacion molar (RSA) de silice
(SiO2) a alimina (Al20Os) de 5. EI TCU es un pardmetro importante en la caracterizacion de

la estructura de la zeolita.
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Figura 36. Tetraedro de Silice/Aluminio-Oxigeno [12].

Como se indic6 anteriormente, una zeolita tipica consiste de &tomos de silicio y de aluminio
gue tetraédricamente estdn unidos por cuatro atomos de oxigeno. El silicio esta en un
estado de oxidacion de +4; por lo tanto, un tetraedro que contiene silicio esta en carga
neutral. En contraste, el aluminio esta en un estado de oxidacién +3. Esto indica que cada
tetraedro que contiene aluminio tiene una carga neta de -1, que debe ser equilibrado por un

ion positivo.

Las soluciones que contienen hidréxido de sodio se utilizan comdnmente en la sintesis de
la zeolita. El sodio sirve como el ion positivo para equilibrar la carga negativa del tetraedro
de aluminio. Esta zeolita se llama soda Y o NaY. La zeolita NaY no es hidrotérmicamente
estable debido al alto contenido de sodio. El idbn de amoniaco se utiliza con frecuencia para
desplazar el sodio. Después del secado de la zeolita, el amoniaco se vaporiza. Los sitios
acidos resultantes son los tipos de Bronsted y Lewis. Los sitios acidos de Bronsted se
pueden intercambiar con material de tierras raras, tales como cerio y lantano para mejorar

sus puntos fuertes. La actividad de la zeolita proviene de estos sitios &cidos.

Las zeolitas empleadas en la fabricacién del catalizador para el proceso FCC son versiones
sintéticas de zeolitas de origen natural llamadas faujasitas. Hay alrededor de 40 zeolitas

naturales conocidas y mas de 150 zeolitas que han sido sintetizadas. De este numero, sélo
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unos pocos han encontrado aplicaciones comerciales. En la Tabla 12 se muestran las
propiedades de las principales zeolitas sintéticas.

Las zeolitas con aplicaciones al proceso FCC son del tipo X, tipo Y y ZSM-5. Ambas zeolitas
X e Y tienen esencialmente la misma estructura cristalina. La zeolita X tiene una relacion
silice-alimina inferior a la zeolita Y. La zeolita X tiene también una menor estabilidad

térmica e hidrotérmica de la zeolita Y.

Tabla 12. Propiedades de las Principales Zeolitas Sintéticas [12].

Dimensiones del Relacién

Tipo .de Tamafio de Poro Silice-  Aplicaciones
Zeolita oo
A Alimina
Zeolita A 4.1 2-5 Fabricacion de detergentes
Faujasita 7.4 3-6 Desintegracion Catalitica e Hidrodesintegracién
ZSM-5 5.2x5.8 30-200 Isomerizacion de Xileno, alquilacion de benceno,
desintegracion catalitica, desparafinado
catalitico y conversion de metanol.
Mordenita 6.7x7.0 10-12 Hidro-isomerizacion, desparafinado

Algunos de los anteriores catalizadores de zeolita para el proceso FCC contenian zeolita X;
sin embargo, practicamente todos los catalizadores de hoy contienen zeolita Y o variaciones

de las mismas como se ilustra en la Figura 37 [12].

La ZSM-5 es una zeolita versatil que aumenta los rendimientos de olefinas y de octano. Su

aplicacion se discute mas adelante en este capitulo.

Hasta finales de la década de 1970, la zeolita NaY fue principalmente de intercambio idnico
con componentes de tierras raras. Los componentes de tierras raras, tales como lantano y
cerio, se utilizaron para reemplazar el sodio en el cristal. Los elementos de tierras raras,
siendo trivalentes, simplemente forman “puentes” entre dos a tres sitios acidos en la
estructura de la zeolita. El puente protege los sitios acidos de ser expulsados y estabiliza la
estructura de la zeolita. El intercambio de tierras raras aflade actividad a la zeolita y

estabilidad térmica e hidrotérmica.
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Zeolita USY (~ 7 Atomos de Al/U.C.) Equilibrio REY (~ 23 Atomos de Al/U.C.)

Dimensién de la Unidad de Celda = 24.25 A (SiO,/Al,O, = 54) Dimensién de la Unidad de Celda = 24.39 A (SiO,/Al, O, = 15)

Figura 37. Geometria de Zeolitas USY y REY [10].

La reduccion del plomo en la gasolina a motor en 1986 creé la necesidad de un mayor
octano en la gasolina FCC. Los fabricantes de catalizadores respondieron mediante el
ajuste de las formulaciones de la zeolita, una alteracion que implicé la expulsién de un
namero de atomos de aluminio de la estructura de la zeolita. La remocion del aluminio
aumento la relacion silice/alimina (RSA), redujo el TCU, y en el proceso, redujo el nivel de
sodio de la zeolita. Estos cambios aumentaron el octano de la gasolina aumentando su
olefinicidad. Esta zeolita deficiente de aluminio se llamé ultraestable Y, o simplemente USY,

debido a su mayor estabilidad que la convencional Y.

Las propiedades de la zeolita juegan un papel importante en el desempefio global del
catalizador. La comprension de estas propiedades aumenta nuestra capacidad para
predecir la respuesta del catalizador a los cambios en la operacion de la unidad. Desde su
comienzo en la planta del catalizador, la zeolita debe conservar sus propiedades cataliticas
en las condiciones hostiles de la operacion de la unidad FCC. El entorno del
reactor/regenerador puede causar cambios importantes en la composicion quimica y
estructural de la zeolita. En el regenerador, por ejemplo, la zeolita se somete a tratamientos
térmicos e hidrotérmicos. En el reactor, estd expuesto a los contaminantes de la carga

fresca tales como el vanadio y sodio.
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Varias pruebas analiticas determinan las propiedades de la zeolita. Estas pruebas
proporcionan informacion acerca de la resistencia, tipo, nimero y distribucién de los sitios
acidos. Examenes adicionales también pueden proporcionar informacion sobre la superficie
y distribucién del tamafio de poro. Los tres pardmetros mas comunes que rigen el

comportamiento de la zeolita son los siguientes:

. Tamano de Celda Unitaria
. Nivel de Tierras Raras
. Contenido de Sodio

Tamarfio de Celda Unitaria (TCU). El TCU es una medida de los sitios de aluminio o el
potencial de acidez total por unidad de celda. Los atomos de aluminio cargados
negativamente son fuentes de sitios activos en la zeolita. Los &tomos de silicio no poseen

ninguna actividad.

El TCU es también un indicador de la acidez de la zeolita. Debido a que el ién del aluminio
es mayor gue el ién del silicio, a medida que disminuye el TCU, los sitios acidos quedan
mas separados. La fuerza de los sitios acidos se determina por el grado de su aislamiento
de los sitios &cidos vecinos. La estrecha proximidad de estos sitios acidos provoca la
desestabilizacion de la estructura de la zeolita. La distribucion acida de la zeolita es un
factor fundamental que afecta a la actividad y selectividad de la zeolita. Adicionalmente, la
medicion del TCU se puede utilizar para indicar el potencial de octano de la zeolita. Un TCU
inferior ofrece un menor nimero de sitios activos por unidad de celda. El menor nimero de
sitios acidos estan mas separados y, por lo tanto, inhiben las reacciones de transferencia
de hidrégeno, que a su vez aumentan el octano de la gasolina, asi como la produccion de
Cs y componentes mas ligeros. El aumento de octano es debido a una mayor concentracion

de olefinas en la gasolina.

Las zeolitas con menor TCU inicialmente son menos activas que las zeolitas
convencionales intercambiadas con tierras raras. Sin embargo, las zeolitas con menor TCU
tienden a retener una mayor fraccion de su actividad bajo tratamientos térmicos e

hidrotermales severos, de ahi el nombre de ultraestable-Y.
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Una zeolita recién fabricada tiene relativamente un alto TCU en el intervalo de 24.50 a 24.75
A. El entorno térmico e hidrotérmico del regenerador extrae alimina a partir de la estructura
de la zeolita y, por lo tanto, reduce su TCU. El nivel final del TCU depende de las tierras
raras y el nivel de sodio de la zeolita. Cuanto menor sea el contenido de sodio y de tierras
raras de la zeolita fresca, menor seré el TCU del catalizador de equilibrio (E-cat).

Nivel de Tierras Raras. Los elementos de las tierras raras (TR) sirven como un “puente”
para estabilizar los &tomos de aluminio en la estructura de la zeolita. Ellos previenen que
los atomos de aluminio se separen del enrejado de la zeolita cuando el catalizador se
expone a vapor de alta temperatura en el regenerador.

Una zeolita intercambiada con tierras raras se equilibra totalmente a un mayor TCU,
mientras que una zeolita sin tierras raras se equilibra a muy bajos TCU en el rango de 24.25
[16].

[1.8.2 Matriz

El término matriz tiene diferentes significados para diferentes personas. Para algunos, la
matriz se refiere a los componentes del catalizador distinto de la zeolita. Para otros, la matriz
es un componente del catalizador de lado de la zeolita que tiene actividad catalitica. Sin
embargo, para otros, la matriz se refiere al aglutinante del catalizador. En este capitulo, la
matriz significa el componente del catalizador distinto de la zeolita y el término de matriz
activa significa el componente del catalizador distinto de la actividad catalitica que tiene la

zeolita.

La alimina es la fuente de una matriz activa. Las matrices mas activas utilizadas en los
catalizadores FCC son amorfas. Sin embargo, algunos de los proveedores de catalizador

incorporan una forma de alimina que también tiene una estructura cristalina.

La matriz activa contribuye en gran medida al rendimiento global del catalizador FCC. Los
poros de la zeolita no son adecuados para la desintegracion de moléculas de hidrocarburos
grandes gue tienen generalmente un punto final >900°F (482°C); son demasiado pequefios

para permitir la difusion de las moléculas grandes a los sitios de desintegracion. Una matriz
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efectiva debe tener una estructura porosa para permitir la difusién de hidrocarburos dentro
y fuera del catalizador.

Una matriz activa proporciona los sitios de desintegracién primarios. Los sitios acidos
situados en la matriz del catalizador no son tan selectivos como los sitios de la zeolita, pero
son capaces de romper las moléculas mas grandes que han impedido entrar en los
pequefios poros de la zeolita. La matriz activa predesintegra moléculas de carga pesadas
para promover la desintegracion en los sitios internos de zeolita. El resultado es una
interaccion sinérgica entre la matriz y la zeolita, en el que la actividad alcanzada por sus

efectos combinados puede ser mayor que la suma de sus efectos individuales [17].

Una matriz activa también puede servir como una trampa para atrapar algo de vanadio y
nitrdgeno basico. La fraccion de alto punto de ebullicion de la carga a la FCC por lo general
contiene metales y nitrdgeno bésico que envenenan la zeolita. Una de las ventajas de una

matriz activa es que cuida que la zeolita se desactive prematuramente por estas impurezas.
11.8.3 Relleno y Aglutinante

El relleno es una arcilla incorporada dentro del catalizador para diluir su actividad. El Caolin
[Al2(OH)., Si»0s] es la arcilla mas comun utilizada en el catalizador para FCC. Un fabricante
de catalizador FCC utiliza arcilla de caolin como un esqueleto para crecer la zeolita in situ.
El aglutinante sirve como un pegamento para mantener la zeolita, matriz, y el relleno juntas.
El aglutinante puede o no puede tener actividad catalitica. La importancia del aglutinante se

hace mas prominente con catalizadores que contienen altas concentraciones de zeolita.

Las funciones del relleno y del aglutinante son para proporcionar integridad fisica (densidad,
resistencia a la atricién, distribucién de tamafio de particula, etc.), un medio de transferencia
de calor, y un medio de fluidizacién en el que el componente més importante y costoso que
es la zeolita se incorpora. En resumen, la zeolita afectard la actividad, selectividad, y la
calidad del producto. Una matriz activa puede mejorar la desintegracion de fondos y resistir
los ataques de vanadio y de nitrégeno. Pero una matriz que contiene poros muy pequefios
puede suprimir el despojamiento del catalizador gastado y aumentar el rendimiento de
hidrégeno con la presencia de niquel. La arcilla y el aglutinante proporcionan integridad

fisica y resistencia mecéanica [12].
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[1.9 Propiedades del Catalizador Fresco

Un nimero de refinerias independientemente analizan muestras aleatorias de catalizador
fresco para confirmar las propiedades reportadas. Ademas, la revision trimestral de las
propiedades del catalizador fresco con el proveedor del catalizador asegurara de que se

estan alcanzando los objetivos de control.
11.9.1 Propiedades Fisicas
[1.9.1.1 Distribucién de Tamafio de Particula (DTP)

La DTP es un indicador de las propiedades de fluidizacion del catalizador. En general, la
fluidizacion mejora a medida que se incrementa la fracciébn de las particulas de 0-40
micrones; sin embargo, un mayor porcentaje de particulas de 0-40 micrones también dara

lugar a mayores pérdidas de catalizador [12].

Las caracteristicas de fluidizacién de un catalizador FCC dependen en gran medida de la
configuracion mecéanica de la unidad. El porcentaje de menos de 40 micrones en el
inventario circulante es una funcién de la eficiencia del ciclon. En unidades con buena
circulacion de catalizador, puede ser econémico reducir la fraccion de particulas de menos
de 40 micrones. Esto es porque después de unos pocos ciclos, la mayoria de los 0-40

micrones escaparéa de la unidad a través de los ciclones.

Los fabricantes de catalizador controlan la DTP del catalizador fresco, principalmente a
través del ciclo de secado por aspersion. En el secador por aspersion, la suspension del
catalizador debe ser atomizado eficazmente para lograr una distribucion adecuada. Como
se ilustra en la figura 38, la DTP no tiene una forma normal de distribucion. El tamafio de
particula promedio (TPP) no es en realidad el tamafio medio de las particulas del

catalizador, sino més bien el valor de la mediana [12].
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Figura 38. Distribucion del Tamafio de Particula tipico de un catalizador FCC [10].
1.9.1.2 Area Superficial (AS), m?/g

El area superficial reportada es el area superficial combinada de zeolita y matriz. En la
fabricacion de la zeolita, la medicion del area superficial de la zeolita es uno de los
procedimientos utilizados por los proveedores de catalizador para el control de calidad. El
area superficial se determina comunmente por la cantidad de nitrégeno adsorbido por el
catalizador. El &rea superficial se correlaciona bastante bien con la actividad del catalizador
fresco. A peticion, los proveedores de catalizadores también pueden reportar el area
superficial de la zeolita. Estos datos son utiles en lo que es proporcional al contenido de

zeolita del catalizador.
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11.9.1.3 Densidad de Bulto Aparente (ABD), g/cm?

La densidad aparente se puede utilizar para la solucién de problemas de flujo de catalizador.
Una densidad de bulto aparente demasiado alta (ABD) puede restringir la fluidizacion y una
densidad de bulto aparente (ABD) demasiado baja puede resultar en pérdida excesivo de
catalizador. Normalmente, la ABD del catalizador de equilibrio es mayor que la ABD del
catalizador fresco debido a los cambios térmicos e hidrotérmicos en la estructura de poro
que se producen en la unidad.

11.9.1.4 Volumen de Poro (VP), cm3/g

El volumen de poro es una indicacién de la cantidad de espacios en las particulas de
catalizador y puede ser una pista en la deteccion del tipo de desactivacion del catalizador
que tiene lugar en una unidad comercial. La desactivacién hidrotérmica tiene muy poco
efecto en el volumen de poro, mientras que la desactivacion térmica disminuye el volumen

de poro.
11.9.1.5 Diametro de Poro, (A)

El diametro promedio de poro (DPP) de un catalizador se puede calcular a partir de la hoja

de andlisis del E-Cat mediante el uso de la siguiente ecuacion:

VP x 4 x 10,000

DPP (A) =
AS

11.9.1.6 Distribucién de Tamafio de Particula (DTP)

La DTP es un indicador importante de las caracteristicas de fluidizacion del catalizador,
desempefio del ciclén, y resistencia a la atricion del catalizador. Un descenso en el
contenido de finos indica pérdida de eficiencia del ciclén. Esto puede ser confirmado por el
tamafio de particulas de finos colectados aguas abajo de los ciclones. Un aumento en el
contenido de finos del E-cat indica un aumento en la atricion (rompimiento) del catalizador.

Esto puede ser debido a cambios en la calidad del aglutinante del catalizador fresco, fugas
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de vapor, y/o problemas mecéanicos internos, como aquellos involucrados con el distribuidor

de aire o vélvulas deslizantes.
11.9.2 Propiedades Quimicas

Los elementos clave que caracterizan la composicion quimica del catalizador son alimina,

sodio, metales, y carbén en el catalizador regenerado.
11.9.2.1 Alumina (Al.O3), % peso

El contenido de alimina del E-cat es el porcentaje en peso total de alumina (activa e
inactiva) en el catalizador a granel. El contenido de aliumina del E-cat esta directamente
relacionado con el contenido de alimina del catalizador fresco. Cuando cambia la calidad
de catalizador, el nivel de alimina del E-cat se utiliza a menudo para determinar el

porcentaje del nuevo catalizador en la unidad.
[1.9.2.2 Sodio (Na)

El sodio en el E-cat es la suma de sodio adicionado con la carga y el sodio en el catalizador
fresco. Un nimero de proveedores de catalizador reportan el sodio como sosa (Naz0). El
sodio desactiva los sitios acidos del catalizador y provoca el colapso de la estructura de
cristal de la zeolita. El sodio también puede reducir el octano de la gasolina, como se

discutio anteriormente.
11.9.2.3 Niquel (Ni), Vanadio (V), Hierro (Fe), Cobre (Cu)

Estos metales, cuando se depositan en el catalizador (E-cat), aumentan las tendencias de
produccion de coque y de gas del catalizador. Estos metales provocan reacciones de
deshidrogenacion, que aumentan la produccién de hidrogeno y disminuyen los rendimientos
de la gasolina. El vanadio también puede destruir la actividad de la zeolita y por lo tanto
llevar la conversion mas abajo. Los efectos dafiinos de estos metales también dependen
de la temperatura del regenerador: la tasa de desactivacién de un catalizador cargado de

metal aumenta a medida que aumenta la temperatura del regenerador [12].

Estos contaminantes se originan en gran parte de la fraccion pesada /566+°C, fraccion de

alto peso molecular de la carga a la FCC. La cantidad de estos metales en el E-cat se
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determinan por sus niveles en la carga fresca y la tasa de adicion del catalizador.
Esencialmente, todos estos metales en la carga se depositan en el catalizador. La mayor
parte del hierro en el E-cat proviene de la incrustacion del metal de la tuberia y del
catalizador fresco.

11.9.2.4 Sodio (Na), % peso

El sodio juega una parte intrinseca en la fabricacién de catalizadores FCC. Sus efectos
nocivos son bien conocidos, ya que desactiva la zeolita y reduce el octano de la gasolina,
se debe hacer todo lo posible para reducir al minimo la cantidad de sodio en el catalizador

fresco.
11.9.2.5 Tierras Raras (TR), % peso

Las tierras raras (TR) es un nombre genérico para los 14 elementos metalicos de la serie
de los lantanidos. Estos elementos tienen propiedades quimicas similares y por lo general
se suministran como una mezcla de 6xidos extraidos a partir de minerales tales como

bastnacita 0 monocita.

Las tierras raras mejoran la actividad del catalizador y la estabilidad hidrotérmica. Los
catalizadores pueden tener una amplia gama de niveles de tierras raras, dependiendo de

los objetivos de la refineria.
[1.9.2.6 Carb6n (C)

El depésito de carbdon en el E-cat durante la desintegracion bloqueara temporalmente
algunos de los sitios cataliticos. El carbén, o mas precisamente el coque, en el catalizador
regenerado (CCR) disminuird la actividad del catalizador y por lo tanto, la conversion de

carga y de los productos valiosos.

El CCR es un pardmetro importante para supervisar periddicamente por un operador de la
unidad. La mayoria de las unidades FCC verifican el contenido de CCR por su cuenta, por
lo general todos los dias. El CCR es un indicador del desempefio del regenerador. Si el
CCR muestra signos de aumento, esto podria revelar el mal funcionamiento de los

distribuidores de aire/catalizador gastado del regenerador. Cabe sefalar que las cifras
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reportadas de MAT en la hoja del E-cat se determinan después de que el CCR ha sido

guemado completamente.

Con los fundamentos descritos al proceso de desintegracion catalitica en lecho fluidizado
FCC en este capitulo, en el capitulo siguiente se da pauta para la descripciéon del uso del
simulador aspen HYSYS utilizando el médulo CarCracker®, el cual se describe a detalle en

el capitulo Il1.

93



INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL >

ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADOS E INVESTIGACION =3

MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS E ESII

Capitulo Il
Bases de la Simulacion de la unidad FCC empleando el
Simulador Aspen HYSYS CatCracker®

El simulador Refining CatCracker® de Aspen-HYSYS es un modulo de simulacién de la
unidad de desintegracion catalitica fluidizada de ultima generacion que se puede utilizar
para modelar una unidad FCC como una operaciéon de unidad independiente o bien como
la unidad completa dentro del esquema global de una refineria. El simulador incluye un
sistema de caracterizacion de alimentacion, regenerador(es), un reactor, riser(s) y un
desagrupador de producto. El Riser, el reactor y el regenerador son modelos establecidos
con base cinética. El sistema de caracterizacion de la alimentacion y el desagrupador del
producto estan disefiados para trabajar en conjunto con el sistema de ensayos (assays)
HYSYS para que el CatCracker® pueda incluirse al simular un diagrama de flujo de toda la

refineria. [18].
l1I.1 Simulador aspen HYSYS

En un contexto general, se puede generar un esquema de proceso de una planta
industrial tanto de la refinacion de petréleo como de la industria quimica. Estas se

pueden construir considerando tres etapas: sintesis, simulacion y optimizacion. [19].

e Sintesis de Procesos. - Es la etapa en la cual se genera la estructura basica del
diagrama de flujo, se seleccionan los equipos a utilizar, y se establecen valores
iniciales de la simulacion.

e Simulacion de Procesos. - Es la etapa en la cual se resuelven los balances de
materia y energia para un proceso en estado estacionario. El nimero de variables
gue aparecen en la descripcion matematica de una planta de un proceso quimico
puede ser muy grande, y el niumero de ecuaciones lineales y no lineales que deben
resolverse puede ser del orden de cientos o de miles. Por otro lado, la gran ventaja
de utilizar simuladores comerciales como Aspen-HYSYS, es que cuenta con una

gran cantidad de datos fisicoquimicos y de transporte, los cuales permiten llevar a
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cabo los balances de materia y de energia, al grado de obtener resultados altamente
confiables.

e Optimizacion. - Es esta etapa la simulacién puede ser paramétrica o estructural. La
optimizacion paramétrica se lleva a cabo modificando parametros tales como
presion o temperatura, mientras que la optimizacion estructural se realiza cuando
se hacen modificaciones al diagrama de flujo, involucrando a sus equipos o

interconexiones.
[11.1.1 Modelo Termodindmico

El simulador Aspen HYSYS contiene una gran variedad de modelos termodinamicos que

ayudan a predecir el cambio de las propiedades de los componentes a lo largo del proceso.

El simulador provee de ecuaciones de estado para el tratamiento de sistemas de

hidrocarburos. Se llevan a cabo a través de modelos semi-empiricos.

En los siguientes diagramas se pueden ver los criterios generales a considerar cuando se
elige un modelo termodinamico. La ecuacién de Peng-Robinson es la mas utilizada en el
modelo de sistemas de hidrocarburos, asi mismo, es ampliamente utilizada en una gran
variedad de sistemas, en un intervalo muy grande de condiciones de operacion, como se

muestran en las siguientes figuras. [20].

— Para sistemas acuosos: OLI_ Electrolyte

Electrdlitos

Para sistemas acuosos y mezclas de
solventes: Aspen Properties Electrolyte

Figura 39 Paquete termodin&dmico electrdlitos
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En la Figura 39, para sistemas de electrolitos que incluyen procesamiento de gas; el
asistente de electrolitos genera la quimica de los electrolitos de forma automatica e
interactiva, por lo que puede controlar las especies y reacciones para incluir en su célculo.
HYSYS proporciona cuatro paquetes de propiedades disefiados especificamente para la
limpieza de gases &cidos. Para modelar disolventes quimicos/aminicos con sistemas Gas-
Liquido, se utiliza el paquete de propiedades Gas &cido-Solventes quimicos. Para modelar
disolventes fisicos, se recomienda utilizar el paquete de propiedades Gas &cido-Disolventes
fisicos. Para modelar disolventes de amina con sistemas liquido-liquido, se utiliza el
paquete de propiedades de tratamiento de liquidos y gases acidos. Para modelar el proceso

de lavado céaustico, se emplea el paquete de propiedades Gas acido-Lavado caustico.

A partir de HYSYS V9, se encuentra disponible un nuevo paquete de propiedades de
tratamiento de liquidos y gases acidos para modelar la eliminacion de gases acidos de LPG
(gas licuado de petroleo) y NGL (gas natural en fase liquida). Dado que los principales
componentes de los hidrocarburos son etano y propano y el proceso tipico opera a bajas
temperaturas y altas presiones, se requiere un paquete termodinamico especial para
modelar adecuadamente los equilibrios liquido-liquido involucrados. Aqui se utiliza el mismo
marco termodinamico utilizado para el paquete Gas acido-Solventes quimicos, pero con
parametros binarios y de pares de electrolitos optimizados para aplicaciones liquido-liquido.
Ademas de modelar el extractor liquido-liquido, el paquete también se puede utilizar para
modelar el regenerador. El paquete no debe usarse para modelar un absorbedor de gas-

liquido tradicional [21].

— PR 6 SRK
| | Deshidrataciéon TEG L
(Trietilenglicol) PR 6 Glicol
Procesamiento L. ,
d ; Aguas acidas Sour PR 6 SRK
e aceitey gas
— Sistemas Criogénicos PR 6 PRSV
“— Depositos e hidratos PR

Figura 40 Paquete termodindmico “Procesamiento de aceite y gas”
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Para el procesamiento de aceite y gas, en general, como se observa en la Figura 40, se
recomienda que se utilice una ecuacion cubica que contiene el paquete de propiedades
basado en el estado, como: Peng-Robinson, CPA, SRK, BWRS y MBWR.

El modelo Peng-Robinson (PR) es ideal para calculos VLE para sistemas de hidrocarburos.
Se realizaron varias mejoras al modelo PR original para ampliar su rango de aplicabilidad y
mejorar sus predicciones para algunos sistemas no ideales. Sin embargo, en situaciones
en las que se encuentran sistemas altamente no ideales, se recomienda el uso de modelos

de actividad o ecuaciones de estado avanzadas, como CPA o PC-SAFT.

El paquete de propiedades de CPA utiliza la ecuacion de modelo de estado de Cubic-Plus-
Association (CPA) desarrollada por Kontogeorgis, et al. (Kontogeorgis, GM, Voutsas, E.,
Yakoumis, | y Tassios, DP "Una ecuacién de estado para asociar Fluidos. "Ind. Eng. Chem.
Res., 35, 4310, 1996)). El modelo combina la EOS cubica SRK con el término de asociacion
de Wertheim similar al de SAFT, como estd presente en el modelo PC-SAFT. La
aplicabilidad del modelo cubre el VLE y VLLE de mezclas que contienen hidrocarburos, no
hidrocarburos como CO,, HS y nitrégeno, y sustancias quimicas polares/asociadas como

agua, alcoholes, glicoles, ésteres y acidos organicos.

El paquete de propiedades PR resuelve rigurosamente cualquier sistema monofasico,
bifasico o trifasico con un alto grado de eficiencia y confiabilidad y es aplicable en una

amplia gama de condiciones:

¢ Rango de temperatura> -271°C o0 -456°F
e Rango de presion <100,000 kPa o 15,000 psia

El paquete de propiedades PR también contiene parametros de interaccién binaria
mejorados para todos los pares de hidrocarburos-hidrocarburos de la biblioteca (una
combinacién de pardmetros de interaccion ajustados y generados), asi como para la
mayoria de los hidrocarburos binarios y no hidrocarburos, como Nz, CO», H2S, Hz, y H20.
Para los hipocomponentes de hidrocarburos o que no son bibliotecas, HYSYS genera
automaticamente los parametros de interaccion HC-HC para mejorar las predicciones de
las propiedades de VLE [21].
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Aromaticos, extraccién BTX -
— X Paquetes de coeficientes de
(Benceno, Tolueno, Xileno) o L

actividad

Produccién de éteres (MTBE,ETBE,TAME)

Ecuaciones cubicas de estado; si
Petroquimico Etilbenceno o estireno — hay fase liquida combinar con
modelo de coeficiente de actividad

Fraccionador principal: Lee-Kesler-
Plocker

L Planta de etileno

Tren de separacion y torre quench:
PR 6 SRK

Figura 41 Paquete termodinamico “Petroquimico”

Para los procesos petroquimicos como se observa en la Figura 41, se puede utilizar una
amplia gama de paquetes de propiedades dependiendo del proceso involucrado. Se
pueden utilizar métodos de ecuacion de estado y coeficiente de actividad; como, por
ejemplo, para los procesos de: Aromaticos, extracciones BTX, Produccién de éteres: MTBE,
ETBE, TAME, Etilbenceno o estireno y Planta de etileno [21].

Si hay acidos carboxilicos y se elige un paquete que utilice coeficientes viriales, considerar
un modelo de vapor para la fase vapor. Los acidos organicos, como el acido acético, forman
dimeros en la fase de vapor y requieren modelos especiales para tener en cuenta el

comportamiento de la fase no ideal.
Si hay dos fases liquidas utilizar NTRL o UNIQUAC
NRTL

La ecuacion Non-Random-Two-Liquid (NRTL) es una extension de la ecuacion de Wilson.
Utiliza la mecanica estadistica y la teoria de la celda liquida para representar la estructura

liquida. Es capaz de representar el comportamiento de las fases VLE, LLE y VLLE.

El paquete de propiedades NRTL se utiliza para sistemas quimicos y alquilacion de HF con

productos quimicos altamente no ideales.
NRTL utiliza los siguientes métodos de calculo:
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e Para liquido:
o Método NRTL para VLE
o Método de Cavett para entalpia y entropia
e Para vapor:
o Métodos de gas ideal, RK, Virial, Peng Robinson y SRK para VLE
o Métodos de gas ideal, RK, Virial, Peng Robinson y SRK para entalpia y

entropia

Al igual que la ecuacion de Wilson, el NRTL es termodindmicamente consistente y se puede
aplicar a sistemas ternarios y de orden superior utilizando pardmetros obtenidos a partir de
una regresion de datos de equilibrio binario. Tiene una precision comparable a la ecuacion

de Wilson para sistemas VLE.

La ecuacion NRTL en HYSYS contiene cinco parametros ajustables (dependientes e
independientes de la temperatura) para el ajuste por par binario. El NRTL combina las
ventajas de las ecuaciones de Wilson y van Laar.

e Al igual que la ecuaciéon de van Laar, NRTL no consume bastante CPU y puede
representar LLE bastante bien.

e A diferencia de la ecuacion de van Laar, NRTL se puede utilizar para sistemas
diluidos y mezclas de hidrocarburos-alcohol, aunque puede que no sea tan bueno
para los sistemas de alcohol-hidrocarburos como la ecuacion de Wilson.

e Los cinco pardmetros ajustables para la ecuacion NRTL en HYSYS son los términos
ai, aji, by, by y ai.

Nota: Debido a la estructura matemética de la ecuacion NRTL, puede producir multiples lagunas de

miscibilidad erréneas X.

El coeficiente de actividad de acuerdo con la ecuacion NRTL en HYSYS tiene la siguiente

forma:
n n
2 Ti% G 2 T %Gy
J=1 n ijy T m=1
ny=—7F"" + ), —— it
E X, Gy s X Gy E X Gy
k=1 k=1 k=1
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En donde:

Vi = coeficiente de actividad del componente i

Gi = exp (-Tjj aij)
o at b T
Ty= RT

Xi = fraccion molar del componente i

T = temperatura (K)

n = nimero total de componentes

a; = pardmetro de energia no dependiente de la temperatura entre los componentes iy |
(cal/gmol).

bj = pardmetro de energia dependiente de la temperatura entre los componentes i y j
(cal/gmol-K).

aij = constante de no aleatoriedad NRTL para interaccion binaria, considerar, que

aij = aj para todos los binarios

La ecuacion utiliza valores de parametros almacenados en HYSYS o cualquier valor

proporcionado por el usuario para ajustar ain mas la ecuacion a un conjunto de datos dado.

Unidades
Los parametros relacionados con la energia en el modelo NRTL utilizan unidades de
acuerdo con la unidad de constante de gas R:

e .o .. * ..
Kij = a;+ bu T+ o
T

Donde las unidades son las siguientes:

K = la unidad de energia, igual que R (en cal/gmol°K).
a; = la unidad de energia, igual que R (en cal/gmol°K).
bj = cal/gmol K2,

cij = cal/gmol.

Nota: Las unidades de bj y cij se corrigen con respecto a la temperatura.
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Estas unidades son fijas; no se pueden modificar.
UNIQUAC

La ecuacién UNIversal QUAsi Chemical (UNIQUAC) utiliza la mecanica estadistica y la
teoria cuasi-quimica de Guggenheim para representar la estructura liquida. La ecuacién es
capaz de representar LLE, VLE y VLLE con una precision comparable a la ecuacién NRTL,

pero sin la necesidad de un factor de no aleatoriedad.
UNIQUAC utiliza los siguientes métodos de calculo:

e Para liquido:
o Método UNIQUAC para VLE
o Método de Cavett para entalpia y entropia
e Para vapor:
o Métodos de gas ideal, RK, Virial, Peng Robinson y SRK para VLE
o Métodos de gas ideal, RK, Virial, Peng Robinson y SRK para entalpia y

entropia

La ecuacion UNIQUAC es significativamente mas detallada y sofisticada que cualquiera de
los otros modelos de actividad. Su principal ventaja es que se puede obtener una buena
representacion tanto de VLE como de LLE para una amplia gama de mezclas no
electroliticas utilizando solo dos parametros ajustables por binario. Los parametros
ajustados suelen mostrar una menor dependencia de la temperatura, lo que los hace mas

validos para fines de extrapolacién [21].

La ecuacion de UNIQUAC utiliza el concepto de composicion local propuesto por Wilson.
Dado que la variable de concentracién primaria es una fraccion de superficie en oposicion
a una fraccién molar, es aplicable a sistemas que contienen moléculas de tamafios y formas
muy diferentes, como las soluciones de polimeros. La ecuacion UNIQUAC se puede aplicar
a una amplia gama de mezclas que contienen H,O, alcoholes, nitrilos, aminas, ésteres,

cetonas, aldehidos, hidrocarburos halogenados e hidrocarburos.
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HYSYS contiene la siguiente forma extendida de cuatro parametros de la ecuacion
UNIQUAC. Los cuatro parametros ajustables para la ecuacién UNIQUAC en HYSYS son
aj, a; (independientes de la temperatura), b; y b; (dependientes de la temperatura).

La ecuacion utiliza valores de pardmetros almacenados en HYSYS o cualquier valor

proporcionado por el usuario para ajustar ain mas la ecuacion a un conjunto de datos dado:

, 6, o, | n | e,
Iny=In|—|+052qgi In| — | +L-| —~ | ¥ Lix+a|1.0-1n ¥, T;| - ¢, | —21—
X; D, X | i =1 1 nEe T
k 'kj
k=1 ’

Donde:

Vi = coeficiente de actividad del componente i
X = fracciéon molar del componente i

T = temperatura (K)

n = namero total de componentes
Li=05Z(rrq)-ri+1

6 q;X;
T Sg.x,
A%
a;+b;T
T;=exp - 3?T y
riX;
®i= 3rix;

Z =10.0 niumero de coordinacién

a;j = pardmetro de energia no dependiente de la temperatura entre los componentes iy |
(cal/gmol)

bj = parametro de energia dependiente de la temperatura entre los componentes i y j
(cal/gmol-K),

gi = parametro de area de van der Waals - Aw; /(2.5*10"9)
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Aw = &rea de van der Waals
r, = pardmetro de volumen de van der Waals - Vw; /(15.17)

Vv = volumen de van der Waals

PR, SRK 6 paquetes de
ecuaciones de estado
(EOS)

Suministro
de energia

Si el sistema solamente
contiene agua: NBS steam
6 ASME steam

Figura 42 Paquete termodinamico “Suministro de Energia”

Se utilizan paquetes basados en Peng-Robinson o paquetes basados en SRK (ver Figura
42). El de Peng-Robinson ya se explicé anteriormente, el de SRK se describe a continuacién
[21].

En muchos casos, el modelo Soave-Redlich-Kwong (SRK) proporciona resultados
comparables a Peng-Robinson, pero su rango de aplicacion es significativamente mas

limitado:

e Rango de temperatura> -143°C o0 -225°F
¢ Rango de presion <5,000 psia o 35,000 kPa

La Ecuacién de Estado SRK no debe usarse para productos quimicos no ideales como
alcoholes, acidos u otros componentes. Estos productos quimicos son manejados con
mayor precision por los modelos de actividad (no ideales) o el modelo de Ecuacion de
Estado avanzado, como CPA o PC-SAFT.

El paquete de propiedades SRK se usa generalmente para las siguientes simulaciones:

e Deshidratacion de TEG
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e Procesamiento de gas criogénico
e Separacion de aire

e Torres de crudo atmosféricas

e Torres de vacio

e Sistemas de alto contenido de H>
e Sistemas de yacimientos

¢ Inhibicion de hidratos

e Sistemas de crudos

¢ Reexpulsién de nitrégeno y helio
¢ Inyeccion de metanol

e Eliminacion de mercurio

e GOSP

e Fraccionamiento

e Procesos de GNL

e Separacion de extremos ligeros

Las mejoras patentadas al paquete de propiedades SRK permiten que la ecuacion de
estado de SRK represente correctamente las condiciones de vacio y los componentes
pesados (un problema con los métodos tradicionales de las Ecuaciones de Estado), asi

como manejar los extremos ligeros y los sistemas de alta presion.

El paquete de propiedades SRK contiene parametros de interaccidn binaria mejorados para
todos los pares hidrocarburo-hidrocarburo de la biblioteca (una combinacion de parametros
de interaccién ajustados y generados), asi como para la mayoria de los binarios
hidrocarburo-no hidrocarburo. Para los hipocomponentes de hidrocarburos o que no son de
biblioteca (los hipocomponentes se pueden usar para modelar componentes que no se
encuentran en la libreria de mezclas definidas, mezclas indefinidas o soélidos), HYSYS
genera automaticamente los parametros de interaccion HC-HC para mejorar las

predicciones de las propiedades de VLE.

Para sistemas solo de agua, se utilizan IAPWS-IF97 o0 NBS Steam/ASME Steam.
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| BraunK10, Chao-Seader,
Grayson-Streed, PR 6 SRK

Si contiene hidrégeno: PR,
Zudkevitch-Joffee 6 Grayson

PR 6 Grayson
Streed

Refinacion Torre Atmosférica

PR 6 Grayson

Presién < 10 mmHg
] Torre de Vacio Streed
Braun K10 6 Esso

tabular

PRSV 6 NRTLcon
—] Alquiladora HF pardmetros de interaccién
binarios especiales

Figura 43 Paquete termodinamico “Refinacion”

En general, para aplicaciones de refinacion (ver Figura 43), se utilizan métodos como:

e Peng-Robinson
e Braun K10
e Chao-Seader

e Grayson-Streed
Braun K10

El modelo Braun K10 es estrictamente aplicable a sistemas de hidrocarburos pesados a
bajas presiones [21]. El modelo utiliza el método de presion de convergencia de Braun,
donde, dado el punto de ebullicion normal de un componente, el valor K se calcula a la
temperatura del sistema y 10 psia (68.95 kPa). A continuacion, se corrige la presién del
valor K10 utilizando tablas de correccion de presion. Los valores de K para cualquier
componente que no esté cubierto por las tablas se calculan a 10 psia usando la ecuacién
de Antoine modificada y se corrigen a las condiciones del sistema usando las tablas de

correccion de presion.

A continuacion, se corrige la presion del valor K10 utilizando tablas de correccion de

presion. Los valores de K para cualquier componente que no esté cubierto por las tablas se
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calculan a 10 psia usando la ecuacion de Antoine modificada y se corrigen a las condiciones
del sistema usando las tablas de correccion de presion.

La precisibn sufre con este modelo si hay grandes cantidades de gases acidos o
hidrocarburos ligeros. Todos los calculos de tres fases asumen que la fase acuosa es H,O
puray que la solubilidad del H,O en la fase de hidrocarburo se puede describir utilizando la

ecuacion de solubilidad del queroseno del libro de datos API.
El paquete de propiedades de Braun es aplicable a los rangos mostrados en las Tabla 13.

Tabla 13. Rangos de operacion de propiedades Braun.

Temperatura Presién, psia Presion, kPa

0°F (-17.78°C) < 1.6 Ty <100 <700

Braun K10 utiliza el método de gas ideal de Braun K10 para calcular el VLE y el método de

Lee-Kesler para calcular la entalpia y la entropia.

Nota: No hay diferencias entre los paquetes de propiedades "HYSYS BK10" y los paquetes de propiedades
"COMThermo BK10", excepto por entalpia, entropia, Cp y flashes relacionados con la entalpia (por ejemplo,
PH flash). Los resultados del calculo relacionado con la entalpia utilizando "HYSYS BK10" pueden ser méas
precisos que los del paquete "COMThermo BK10".

Chao Seader

Se utiliza el método Chao Seader (CS) para hidrocarburos pesados, donde la presion es
inferior a 10,342 kPa (1,500 psia) y las temperaturas oscilan entre -17.78 y 260°C (0-500°F)
[21].

El paquete de propiedades CS se utiliza para los sistemas de vapor. El paquete de
propiedades CS también se puede utilizar para flashes de tres fases, pero esté restringido

al uso de H,O pura para la segunda fase liquida.
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El método CS, aunque de alcance limitado, puede ser preferido en algunos casos. Por
ejemplo, se recomienda CS para problemas que contienen principalmente H-O liquida o
vapor porgue el paquete de propiedades incluye correlaciones especiales que representan
con precision las tablas de vapor.

En la Tabla 14 se da un rango aproximado de aplicacion para el método CS y bajo qué

condiciones es aplicable CS.

Tabla 14. Rangos de operacion para el método CS.

Método Temperatura, °F  Temperatura, °C Presion, psia Presion, kPa

CS 0 a 500 -18 a 260 <1,500 <10,342

Condiciones de aplicabilidad

Para todos los hidrocarburos (excepto CHa): e 0.5<Ti<1.3Y Prmezcla <0.8

Si hay CHa o0 Hz presente: e promedio molal Tr <0,93
e Fraccion mol de CH4 <0.3

e fracciébn mol de gases disueltos <0.2

Al predecir valores de K para:

Mezclas parafinicas u olefinicas e fraccién molar aromatica en fase liquida
<0.5

Mezclas aromaticas e fraccibn molar aromética en fase
liquida> 0.5

Chao-Seader (CS) utiliza el método CS-RK para calcular VLE y el método Lee Kesler para

calcular la entalpia y la entropia.

Los coeficientes de fugacidad de la fase de vapor se calculan con la ecuacién de estado de

Redlich Kwong. Los coeficientes de fugacidad de liquido puro se calculan utilizando el
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principio de estados correspondientes. Se incorporan funciones especiales para el calculo
de fugacidades en fase liquida para N2, CO2 y H2S. Estas funciones estan restringidas a
mezclas de hidrocarburos con menos del cinco por ciento de cada uno de los componentes

anteriores.

Al igual que con los modelos de presién de vapor, el H,O se trata mediante una combinacion
de las tablas de vapor y las tablas de solubilidad del queroseno del Libro de datos API. Este
método de manejo de H.O no es muy preciso para sistemas de gas. Aunque se realizan
calculos de tres fases para todos los sistemas, es importante tener en cuenta que la fase

acuosa siempre se trata como H>O pura  con estas correlaciones.
Grayson Streed

La correlacion GS es una extension del método Chao-Seader con especial énfasis en H..
HYSYS solo utiliza los resultados de equilibrio producidos por estas correlaciones [21]. La
correlacion de Grayson-Streed se recomienda para su uso con sistemas que tienen una
alta concentracién de H; debido al tratamiento especial dado al H, en el desarrollo del
modelo. Esta correlacién también puede ser un poco mas precisa en la simulacién de torres

de vacio.

Nota: El paquete de propiedades Grayson-Streed (GS) se puede usar para flashes de tres

fases, pero esta restringido al uso de H,O pura para la segunda fase liquida.

En la Tabla 15 se da un rango aproximado de aplicacién para el método GS y bajo qué

condiciones es aplicable el método:

Tabla 15. Rangos de operacion para el método GS.

Método Temperatura, °F  Temperatura, °C Presion, psia Presion, kPa

GS 0 a 800 -18 a 425 <3,500 <24,131

108



INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL >

ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADOS E INVESTIGACION S

MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS E ESII

Condiciones de aplicabilidad

Para todos los hidrocarburos (excepto CHa): e 0.5<Tii<1.3Y Prmezcla <0.8

Si estéa presente CH4 0 Ha: e promedio molal Tr <0.93
e Fraccion mol de CH4 <0.3

e fraccién mol de gases disueltos <0.2

Al predecir valores de K para:

Mezclas parafinicas u olefinicas e fraccién molar aromatica en fase liquida
<0.5

Mezclas aromaticas e fraccibn molar aromética en fase
liquida> 0.5

Grayson-Streed (GS) usa el GS-RK para calcular VLE y Lee-Kesler para calcular la entalpia

y la entropia.

Los coeficientes de fugacidad de la fase de vapor se calculan con la ecuacion de estado de
Redlich Kwong. Los coeficientes de fugacidad de liquido puro se calculan utilizando el
principio de estados correspondientes. Los factores acéntricos modificados se incluyen en
la biblioteca GS de HYSYS para la mayoria de los componentes. Se incorporan funciones
especiales para el calculo de fugacidades en fase liquida para N2, CO. y H,S. Estas
funciones estan restringidas a mezclas de hidrocarburos con menaos del cinco por ciento de

cada uno de los componentes anteriores.

Aligual que con los modelos de presion de vapor, el H,O se trata mediante una combinacion
de las tablas de vapor y las tablas de solubilidad del queroseno del Libro de datos API. Este
método de manipulacién de H>O no es muy preciso para sistemas de gas. Aunque se
realizan calculos de tres fases para todos los sistemas, es importante tener en cuenta que

la fase acuosa siempre se trata como H>O pura con estas correlaciones.

También puede utilizar ecuaciones de estado cubicas como CPA o SRK.
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Si el sistema contiene hidrégeno, se recomienda usar Peng-Robinson, Zudkevitch-Joffee o
Grayson Streed.

Para modelar la extraccion de agua amarga, se recomienda utilizar el paquete de
propiedades Agua amarga. También puede utilizar los paquetes de propiedades Sour PR

0 Sour SRK a bajas presiones [21].
[ll.2 Caracterizacion de la carga y productos

Aspen-HYSYS contiene una gran biblioteca de compuestos que pueden ser utilizados
dentro de la simulacion. En general contiene compuestos tradicionales, electrolitos e

hipotéticos.

El simulador permite la creacion de pseudocomponentes (hipotéticos) para modelar el
comportamiento de una mezcla de hidrocarburos, por ejemplo, el crudo se puede modelar
a partir de una curva TBP, la cantidad de pseudocomponentes generados estan en funcién
de los intervalos de temperatura definidos por el usuario.

Se dispone de datos de ensayos de laboratorio ASTM-D2887, ASTM D-1160 para el crudo
y las fracciones intermedias (P.E. Diésel) respectivamente, ensayos ASTM D-86 para la
gasolina y el aceite ciclico ligero, y cromatografia de gases para el gas seco, propano-
propileno y butano-butileno. [18].

[11.2.1 Sistema de caracterizacion de la carga

El sistema de caracterizacién de la alimentacion esta disefiado para proporcionar una
composicion detallada de 21 agrupamientos de una alimentacién real requerida por el
modelo cinético de la unidad FCC [18]. La caracterizacion utiliza dos tipos de datos: a) una
huella digital de una alimentacion base y propiedades de inspeccion estandar de una
alimentacion real. Las propiedades de inspeccion estandar son las destilaciones (ASTM D-
2887, D-1160, D-86, etc.), la gravedad, la viscosidad, el contenido de azufre y el indice de
refraccion. La huella digital de la alimentacion se basa en las propiedades de inspeccion y
los datos analiticos que proporcionan informacion mucho mas detallada sobre los tipos de
moléculas de la alimentacion base. La composicion detallada de la alimentacion base se

deriva de datos de espectrometria de masas (NOISE), andlisis de *C NMR y HPLC. Dado
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gue estos analisis no se pueden realizar de forma rutinaria, el sistema de caracterizacion
ajusta la huella digital base para que se ajuste a las alimentaciones reales segun lo
representado por sus propiedades de inspeccién, y genera la composicion de los 21
agrupamientos de las alimentaciones reales [18], como se observa en la Figura 44.

C
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|
phfo | LA Nh | Ash J—ﬁ Arih — Ar3h |
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Figura 44 Esquema de Reaccion de los 21 agrupamientos [18]

Las propiedades de inspeccion requeridas por el sistema de caracterizacion de

alimentacion son:

+ Gravedad API

» Destilaciones ASTM D-2887, D-1160 o destilacion de TBP (D-86 es una opcién, pero
no se recomienda)

+ Indice de refraccion y temperatura del indice de refraccion (opcional, pero
recomendado)

* Viscosidad (opcional, pero recomendado)

« Azufre

1M1
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* Nitrdgeno bésico

+ Carbon Conradson residual (en su lugar se puede usar el Carbon Ramsbottom)
residual)

* Metales (Cu, Fe, Na, Ni, V)

Las destilaciones se utilizan para determinar la masa de material en los intervalos de
ebullicion de los agrupamientos de gasolina, ligeros, pesados y residuales. Los datos de la
destilacion también se utilizan para ajustar la cantidad relativa de nicleos aroméaticos de un
anillo, dos anillos y tres anillos en funcién de cémo cambia el punto de ebullicibn promedio
en peso para cada uno de los intervalos de ebullicion. La gravedad, el azufre, la viscosidad
y el indice de refraccion se utilizan para determinar la aromaticidad de la alimentacion. Las
técnicas de estimacién estan disponibles para las cargas que son demasiado oscuras para
la medicién del indice de refraccion. El carbén de la alimentacién se usa como parte del
calculo del coque en el catalizador que circula en el Riser, el reactor y el regenerador. El
nitrdgeno y los metales se utilizan para calcular la actividad del catalizador.

Hay un conjunto de huellas digitales incluidas en la biblioteca de los tipos de alimentacion
ala unidad FCC. Cuando se utiliza una alimentacion como GOV, GOV hidrotratado, residuo
u otro tipo de alimentacion en el modelo, es necesario seleccionar la huella digital adecuada
para la alimentacion. Si hay varias fuentes, se debe usar la huella digital adecuada para
cada fuente. El sistema de caracterizacion de la alimentacion convierte cada alimentacién

en los 21 agrupamientos de hidrocarburos y los combina.
[11.3 Variables de Operacion.

Dentro de la industria de la refinacion del petrdleo, el proceso de desintegracion catalitica
en lecho fluidizado FCC es el mas complejo, pues involucra una serie de sistemas que
interactian dinamicamente estableciendo delicados equilibrios térmicos, quimicos y
mecanicos. Lo anterior implica que el cambio de una variable de proceso siempre tiene una
respuesta que se manifiesta en el cambio de otras variables en el que el efecto es el

disturbio introducido y restablecer el equilibrio inicial [22].
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Es ampliamente conocido que el equilibrio de mayor influencia en las unidades FCC es el
equilibrio térmico y que la unidad operara de tal modo que la unidad siempre esté en
balance de calor.

A través de los afios de experiencia en la operacion de estas unidades han permitido hacer
observaciones generales sobre su comportamiento, llegando a establecer algunas reglas
generales en torno a las cuales se puede explicar el funcionamiento y el efecto de los
cambios en las variables de proceso. Las reglas de mayor importancia son las siguientes:

1. La unidad opera en balance de calor, y tendera, ante cualquier cambio en las
variables de operacion, a mantenerse dentro de ese balance.

2. Si no existen cambios en las fuentes externas de calor y se mantienen las
condiciones de operacibn constantes, el rendimiento de coque sera
aproximadamente constante.

3. Latendencia generadora de coque del catalizador o de la carga no implican mayor
rendimiento de coque, pero si afectaran a la velocidad de circulacion del catalizador
y a la temperatura del regenerador.

En resumen, puede afirmarse con un alto grado de certidumbre que los cambios en las
variables de operacién induciran a la unidad a ajustar otras variables, de tal modo que las

reglas anteriores se cumplan.

El movimiento de las variables de operacion tiene ademas un efecto muy importante en la
calidad y el rendimiento de productos, debiendo, en consecuencia, establecerse intervalos

de operacion que conduzcan a la maxima eficiencia de la unidad.

Los intervalos y el modo de operacion son particulares para cada unidad y estan afectadas
por sus propias limitaciones, asi como por el tipo de catalizador empleado. Conforme a los
lo descrito, es importante mencionar que hay dos tipos de variables en el proceso FCC y

que son: variables independientes y variables dependientes [22].
[11.3.1 Variables Independientes.

Las variables independientes son las que se controlan en forma directa, generalmente

mediante un dispositivo regulador, entre ellas estan:
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e Temperatura del reactor

e Flujo de alimentacion

e Flujo de recirculacion

e Temperatura de precalentamiento de la carga
e Espacio velocidad

e Actividad del catalizador

e Tasa de reposicion de catalizador

Existen algunos casos en que la calidad de la carga debe considerarse como una variable
de operacion, pues sus variaciones y efectos influyen notablemente en el comportamiento

de la unidad.
[11.3.2 Variables dependientes.

Las variables dependientes cambian como consecuencia de los movimientos de las

variables independientes, entre ellas estan:

e Relacién catalizador/aceite
e Temperatura del regenerador
e Flujo de aire de combustién

e La conversion de productos
[11.4 Modelo Cinético.

Aspen-HYSYS CatCracker® define su modelo cinético de la siguiente forma: de acuerdo
con las caracteristicas fisicoquimicas del gasoleo alimentado selecciona una huella del

esquema de reacciones que se llevan a cabo en el proceso de desintegracién de gasoéleos.
[11.5 Entorno de la FCC del médulo CatCracker®

El entorno de la FCC se puede considerar un sub-diagrama de flujo y opciones para
configurar la operacion de la FCC. El sub-diagrama de flujo de la FCC se representa como
el icono de la FCC en el diagrama de flujo principal para todo el caso de simulacion [18]. La

Figura 45, muestra la relacion del entorno de la FCC con la jerarquia HYSYS.
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Figura 45 Entorno de la FCC

[11.6 Entorno de la Calibracion

El entorno de la calibracion contiene todas las opciones que necesita para sintonizar la
geometria, caracteristicas de la carga, condiciones de operacioén, con el rendimiento de los

productos de la unidad FCC.

La calibracion de la unidad FCC consistira en aproximar la produccion de gas combustible,
gas LP, gasolina, aceite ciclico ligero y aceite decantado, conforme a la produccion real de
la unidad FCC y la sensibilidad de la convergencia del simulador de acuerdo con los factores

calculados de calibracion [20].

Para llevar a cabo la estimacion de rendimiento de productos al procesar el crudo tipo
Shale/Tight Qil, gaséleo convencional de la unidad de vacio (GOLV) y mezclas de estos se
llevara a cabo mediante la calibracién del simulador ASPEN HYSYS CatCracker® utilizando
la informacién de la unidad industrial ya sea procesando gasoleo convencional y/o

hidrotratado.
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El modelo de la unidad FCC en el ASPEN HYSYS Modulo CatCracker® requiere de una
calibracion preliminar con la finalidad de ajustar, de manera interna, la cinética
correspondiente y preparar al simulador para efectuar predicciones y optimizaciones del
proceso. Esta calibracion requiere de la incorporacién de informacién industrial diversa y
“de calidad”. La calibracion es particular para cada unidad catalitica, aparte de incluir las
condiciones de operacion correspondientes y distribucién/calidad de productos, también
considera informacion sobre el “hardware” de la unidad. De este modo, que si el simulador
no esta calibrado es imposible hacer predicciones del proceso. De acuerdo con el manual
de ASPEN HYSYS Modulo CatCracker®, los datos requeridos para efectuar la calibracién
del simulador pueden ser convenientemente clasificados en 10 diferentes rubros, como se

listan en forma general a continuacion:

1. Datos mecanicos de la unidad. Incluye en esencia valores del didmetro y longitudes
de los componentes del convertidor, es decir, del Riser, agotador/reactor y
regenerador. También considera longitud y diametro de las lineas de transferencia
de catalizador agotado y regenerado, asi como nivel de catalizador en la fase densa
del regenerador.

2. Pérdidas de calor. Considera las pérdidas de calor por radiacion en varios
componentes de la unidad FCC, por ejemplo, Riser, reactor (separador),
regenerador, etc.

3. Condiciones de operacion (temperaturas, presiones, flujos, etc.,) en la seccion del
Riser, reactor, agotador/reactor y regenerador.

4. Flujo de alimentacién y propiedades de las corrientes que constituyen a la carga
fresca, o propiedades fisicoquimicas.

Temperatura de precalentamiento de la carga y, si lo hay, del reciclo(s).
Corrientes de reciclo: velocidad de flujo de posibles reciclos como nafta pesada,
ACL, ACP y aceite decantado.

7. Corrientes de productos de reaccion, en particular, flujos volumétricos de gas seco,
gas acido, gas LP (propano-propileno y butano-butileno), nafta, ademas de las
correspondientes composiciones cromatograficas molares o volumétricas de cada

corriente.
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8. Corrientes de productos liquidos (nafta ligera, nafta pesada, ACL, ACP y aceite
decantado) para calibrar el reactor. Incluye flujos volumétricos y propiedades
correspondientes como por ejemplo °API y destilacion D-86 o D-1160 (segun
aplique), contenido de azufre, etc.

9. Corrientes de productos liquidos (nafta ligera, nafta pesada, ACL, ACP y aceite
decantado) para la calibracion de la fraccionadora: incluye flujos volumétricos y
algunas propiedades de las corrientes y sus propiedades tales como °API,
destilaciéon D-86 o D-1160, contenido de azufre, PVR, PONA, RONC y MONC
(naftas), etc.

10. Informacion relativa del catalizador fresco y de equilibrio. Considera el inventario de
catalizador y tasa de reposicion de la unidad, ademas de incluir propiedades del
catalizador fresco (composicion -zeolita, alimina y tierras raras-, propiedades
texturales, contenido de metales y actividad MAT) y del catalizador de equilibrio

(4rea superficial especifica total, actividad MAT, contenido metalico, etc.).

Después de alimentar la informacion mencionada arriba al simulador y correr el caso de
calibracién, la sintonizacion del simulador podria no ser exitosa debido a la presencia de
alguna(s) inconsistencia(s) en los datos utilizados, por lo cual, la informacion debe ser
cuidadosamente seleccionada y evaluada. Cuando la sintonizacién del simulador ha sido
exitosa es posible evaluar la calidad y la consistencia del caso de calibracion en términos
de las desviaciones del balance de masa y el balance de calor, asi como la distribucion y
calidades de productos de reaccion, el balance de azufre, la distribucion de coque por tipo,

etc.

Posteriormente, se procedera a conformar todo el proceso FCC, y se podran llevar a cabo
las simulaciones de las mezclas Shale/Tight Oil + gasdleo convencional (GOLV), y por lo
menos un caso de estudio para conocer el comportamiento de algunas de las variables

independientes de la unidad a diferentes condiciones de operacion.
[11.7 Configuracion de la FCC [18]

Esta seccion estd conformada por cuatro diferentes interfaces para suministrar la

informacion antes comentada; a continuacion, se presentan las principales pantallas para
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suministrar la informacion necesaria para la simulacion del convertidor de la unidad FCC.
La primera pantalla del Asistente de configuracion de FCC se muestra en la Figura 46. En
esta figura se especifica si el sistema es de un Riser o de dos Risers y si el regenerador es
de una etapa (combustiéon completa) o de doble etapa (combustién parcial).

" FCC Configuration Wizard

Biser R egenerator

= [tne Hised (= One-stage

" TwoRisers " Two-stage (Elue Gas it Series)
I~ tllow Midpoint Injsction " Two-stage (Separate Flue Gas)

Fragtionatar
[ Include Fractionator

Negt » | Configuration (1 of 4] Cancel |

Figura 46 Geometria

La primera pagina del Asistente de configuracion de FCC es la pagina de Geometria. Esta
pagina contiene opciones para especificar informacion fisica sobre los Risers, las zonas de
terminacion de los Risers, los separadores y los regeneradores en la operacion de la FCC.
Dependiendo de la configuraciébn que se seleccione, las opciones que aparecen en la

pagina Geometria variaran; como se observa en la Figura 47:
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Riser
Riser

Total Length [m <emply>
Diameter [m] <emphy>
Riser Temination Zorne Stiippes
Length [m] <Emply> Height [m] <Emphy>
Diameter [m] <emphy> Diameter [m] <emphy>

Annulus Diameter [m)] <emply>

—Regenerator
Regenerator
Dense Bed Height [m] <Emply>
Dense Bed Diameter [m] <emply>
Dilute Phase Diameter [m] <emply>
Interface Diameter [m] <emply>
Cyclone Inlet Height [m] <emply>
Cyclone Inlet Diameter [m] <emptly>
Cyclone Qutlet Diameter fm] <empty>
< Plev | ext > I Geometry (2 of 4) Close |

Figura 47. Dimensiones de internos

En esta pagina se especifican las dimensiones de la seccién del Riser: longitud y didmetro,
dimensiones de la zona de terminacion del Riser (longitud y diametro), seccion del agotador:
altura, diametro y diametro anular del agotador, y seccion del regenerador: altura y diametro
del lecho denso, diametro de la fase diluida, diametro de la interface, altura y diametro de

entrada del ciclon y didmetro de salida del cicldn.

La tercera pagina del Asistente de configuracion de la FCC permite especificar informacion
de pérdida de calor por zona, Figura 48. Las zonas para las que puede especificar pérdidas
de calor dependen de la configuracién que se especifique en la pagina 1 del Asistente de

configuracién de FCC (Configuracion).
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¥ " FOC Configurakson Wizard

Heal Lozz by Zore

Heat Loag
[kl ]
River Heal Loss | i B
Aegeneator Dense Bed Heal Losz %
Aegeneiaton Diuie Phaoe Hes: Lass £ ey
Aegensision Flus Heat Loss < By
Aescion Heal Loss < ey
Amacior Smpp= Heal Loss < T

i g || | Haat Loze 13 of 4] Dote

Figura 48 Especificacion de informacién de pérdidas de calor

Los datos para suministrar son: pérdidas de calor del Riser, pérdidas de calor en el lecho
denso y fase diluida del regenerador, pérdidas de calor en la chimenea del regenerador,
pérdidas de calor en el reactor y pérdidas de calor en el agotador-reactor.

La cuartay ultima pantalla del Asistente de configuracién de la FCC se muestra en la Figura
49:
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¥* FCC Configuration Wizard | x|

Since the default set of calibration factars may not match your
configuration, select another set or choose to perform a cabibration.

(& lse an existing set of calibration factorg

IDefauIt - Library...

™ Calibrate the model to produce a new set of calibration factors

< Prev | Dore... | Calibration Factors [4 of 4] Close
Figura 49 Especificacion de la configuracion

En esta ultima pagina del Asistente de configuracién de FCC se utiliza para especificar si
se debe realizar la calibracion de la FCC que esta configurando.

I11.8 Vista de la plantilla del CatCracker®

La vista de la plantilla de la unidad FCC esta asociada al entorno de la hoja de flujo principal
del caso de simulacion, no al entorno de la calibracién de la FCC. Esta vista consiste en las

siguientes paginas:

+ Disefio

* Seccion del reactor
* Fraccionador

* Hoja de trabajo

 Resultados

En la seccién Design se tiene una plantilla para definir la geometria de la unidad FCC, las
propiedades fisicoquimicas del catalizador, la mezcla de catalizadores y los factores de

calibracion que entonan el modelo cinético de reaccion (Figura 50).
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Design | Feed Data | Catalyst | Operation | Results |
Design ~Riser
Configuraticn Riser
Geometry Total Length [m] 47.67
Heat Loss Diameter [m] 1219
Motes
Riser Termination Zone -~ -Catalyst Stripper
Length [m] 1.000 Height [m] 6.096
Diameter [m] 4.000 Diameter [m] 259
Annulus Diameter [m] 0.7110
- Regeneratar
Regenerator
Dense Bed Height [m] 4267
Dense Bed Diameter [m] 7.930
Dilute Phase Diameter [m] 8534
Interface Diameter [m] 8534
Cyclone Inlet Height [m] 1220
Cyclone Inlet Diameter [m] 1170
Cyclone Outlet Diameter [m] 0.5840
T g | EONoriatles

Figura 50 Especificacion de la geometria

e Seingresa la informacion de geometria, como se observa en la Figura 50.

e Se da clic en Siguiente y se proporciona la informacién de pérdida de calor.

En la Seccion del Reactor de la FCC se pueden especificar los datos del tipo de
alimentacion para el reactor de la FCC, como se muestra en la Figura 51:

=4 FLL Reactor Section b ;lglil
Feed Data Availsble Feed Types
| | Bk, |
Libwaay HUIL —
RESID
o e
WiE0
Clans.. I
mocet. |
Eapart I

=y
[esign Feed Data | Catalpst I Dpesation ]H::nlz |

| I [ lgnosed

Figura 51 Biblioteca en la pestafia de datos

e Seleccionando el tipo de carga disponible, es decir el tipo de gasoleo de acuerdo

con su caracterizacion y tomandolo como modelo base.
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En esta misma seccion Datos de la alimentacion y en la pagina Propiedades se
especifican las propiedades para diferentes tipos de alimentacién virtual. Las
alimentaciones virtuales son fuentes que no estan representadas por una secuencia
interna y externa en el sub-diagrama de flujo y la hoja de flujo respectivamente. Las
secuencias de alimentacion reales también apareceran en la pagina Propiedades, pero
existen algunas restricciones sobre qué propiedades se pueden editar, como se observa
en la Figura 52.

Feed Dats | Catalyst | Operation | Results

Library Feeds Froperties of Selected Feed
Properties Feed-1 Name Feed-1 -
Options Feed Type Vacuum Gas Oil
API Gravity 22.19
Specific Gravity 60F/60F 0.9207
Distillation Type D1160
Initial Point [C] 221¢C |2
5% Point [C] 327.0C
10% Point [C] 3592 ¢C
30% Point [C] 413.2¢
Add.. | Delete | 50% Point [C] a78C
70% Point [C] 480.5C
Clone | 90% Paint [C] 525.4C
95% Paint [C] 545.7 C
R — End Point [C] 563.4 C
= Basic Nitrogen [ppmwi] 315.0 ppmwt
. Total Nitragen [ppmwt] 1061 ppmwi
Feed Properties Total/Basic Nitrogen Ratio 3368
==y Sulfur Content [wt %] 2292wt%
@ Bulk Properties Fraction of Feed S Processed 0.5000
Kinetic Lumps Conradson Carbon Residue [wt %] 01002 wt %

Figura 52 Especificacién de la alimentacion

En esta seccion, se alimentaran los datos relacionados a la caracterizacion del gasoéleo
seleccionado, lo que incluira propiedades fisicas como peso especifico, gravedad API,
destilacion ASTM D-1160, carb6n Ramsbottom y propiedades quimicas como contenido de
nitrégeno total, contenido de azufre, contenido de Niquel, entre otros.

e Se elige el ensayo Forties Blend, y para el punto de corte se ingresa la destilacion
correspondiente. Se ingresa 0.5 para Fraccion de Alimentacion de S procesado,
como se observa en la Figura 52.

e Se va a la pestafia Catalyst/pagina Biblioteca y se da clic en Importar para
seleccionar un catalizador.

e Se navega a la carpeta de los archivos y se selecciona el archivo af-3.csv, se cierra

la ventana resultante que muestra las propiedades del catalizador.
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e Sevaalapégina Blend de la pestafia Catalyst. Se ingresa la siguiente informacion,
como se observa en la Figura 53:

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

Catalyst - Base Catalyst Blend and Composition

Library AfF3 Normalized Total
Blend Weight Fraction 1.0000 1.0000
Activity Zeolite 2669 2669
Aluming 3220 3220
Rare Earth 3.746¢-002 3.746e-002
Normalize ] [ Blend Details... ] [ Export Blend... ]

Z5M-5 Additive

Selectivity Standard Z5M5 Factors
Z5M-5 per Unit Mass of Base Blend 0.0000

Heat Capacities

Catalyst Heat Capacity [k)/kg-C] 1.100
Coke Heat Capacity [k)/kg-C] 1.670

R Y grore | E araties

Figura 53 Especificacion del catalizador
e Se selecciona la opcién Activity. Como opciones de balance de metales, se pueden
especificar los metales del Ecat segun la informacion de alimentacién. Se selecciona
la opcién Constant Ecat Metals en la parte superior del formulario y se ingresa la
informacién a continuacién, como se observa en la Figura 54:

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

Catalyst  Feed Metals
Library Feed-1
Blend Vanadium [pprowt] 5.320
Activity Nickel [pprmwt] 2,020
Sodium [pprwt] 1530
Iron [pprwt] 15650
Copper [pprmw] 02400
Feed Metal Totals and Biases Equilik Catalyst
Feed Source  Bias Feed From ECat Vanadium [pprwt] 1712
Vanadium [ppmwt] 5.320. 4,077 1.243 Nickel [pprwt] 438.0
Mickel [ppmwt] 2,020 1.702 0.3181 Sodium [ppmut] 2300
Sodium [ppmudt] 1.530 1022 0.5084 Iron [pprmwt] 4325
Iron [pprmut] 1650 02519 1398 Copper [pprmut] 20.00
Copper [pprmwt] 0.2400 0.2255 1.453e-002
Catalyst Inventory [kg] 1.800e+005
Fresh Make Up Rate [kg/h] 125.0
Equilibrium MAT [%] 66.62

. —
Data Set: |su17"

Figura 54 Especificacion de la actividad del catalizador

e Se va a la pestafia Operations y se selecciona la opcion Feeds. Para las

condiciones de alimentacion, se ingresa la informacién conforme a la Figura 55:
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Uesign | reed Uata | Latalyst | UPSration | Hesults |

Operation - Feed Conditions

Feeds Volume Flow |  Mass Flow | Temperature | Pressure )

Rier Reactr L e ) i el ressten

Regenerator Feed-1 187.1 1.72106e+05 265.0 300.0 Riser

Pressure Control

Solver Optians

Solver Console

Advanced

EO Variables

Presolve Commands | _r ) roed and Dispersion Steam

Postsalve Commands

Riser Torch Total
Fresh Feed Volume [m3/h] 1871 0.0 187.1
Fresh Feed Mass [ka/h] 1.72106e+05 0.0 1.721e+005
Total Feed Volume [m3/h] 187.1 0.0 187.1
Total Feed Mass [kg/h] 1.72106e+05 0.0 1.721e+005
Total Feed Preneat Duty [ki/h] 0.0000 0.0000 0.0000
Total Feed Temperature [C] 2650 <empty>
Steam Mass [ka/h] 7000
Steam to Total Feed Ratio 4145e-002
Steam Temperature [C] 200.0
Steam Pressure [kPa] 1000
I e EO Variables

Figura 55 Especificaciéon de las condiciones de la alimentacion

En la seccion del Reactor se especifican principalmente la alimentacién, actividad del
catalizador, operacion del regenerador y del Riser/Reactor, control de presién, la
temperatura ambiente del aire, las condiciones aparentes de la Etapa 1 (para un
Regenerador de dos etapas) y dependiendo de la configuracién de la FCC como se ilustra
en la Figura 56.

| Design | Feed Data | Catalyst | Operation | Results

Operation Riser Temperature Control Spent Catalyst Regenerator Bypass
Feeds Riser Qutlet Temperature [C] 5206 Riser to Regenerator Ratio 0.0000
Riser/Reactor Reactor Plenum Temperature [C] 5200 Spent Catalyst to Regenerater [kg/h] 1.613e+006
Regenerator Catalyst Circulation Rate [kg/h] 1.599¢-+006 Spent Catalyst to Riser [kg/h] 0.0000
Pressure Control Cat/Gil Ratio 9461
Solver Options
Solver Conscle e —
Advanced
0 Variables Lift Gas Volume [STD_m3/h] 0.0000
Presolve Commands Lift Gas Mass [kg/h] 0.0000
Postsalve Commands Lift Gas Temperature [C] 26.67

Lift Gas Pressure [kPa] 1517

Reactor Stripping Zone

Stripping Steam Mass Flow [kg/h] 2165

Stripping Steam Temperature [C] 200.0

Stripping Steam Pressure [kPa] 1000

Ratio to Catalyst Circulation Rate (x1000) 1345

Figura 56 Especificacion del Reactor

e Se va a la pestafia Operations y se selecciona la opcion Feeds. Para las

condiciones de alimentacion, se ingresa la informacion conforme a la Figura 55.:
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Nota: La FCC de refinaciéon de petréleo Aspen HYSYS verifica los grados de libertad
después de cada entrada de usuario. Siguiendo la misma regla que las operaciones de
Aspen HYSYS, la FCC se resuelve cuando se ingresa el numero correcto de
especificaciones. Ademas, la interfaz comprueba las entradas de incoherencia. Por
ejemplo, si se decide ingresar el caudal méasico de la corriente, la interfaz no le permitira
ingresar la Stream to Total Feed Ratio, bloqueando esa celda con un "vacio" negro.

Las opciones disponibles en la pagina del regenerador varian conforme se ilustra en las
Figuras 57 y 58.

25.00C
101.0 kPa

70.00%

Figura 57 Regenerador de una etapa

En la seccion Reactor, Figura 57, para una sola etapa (combustion completa) se especifica
el contenido de oxigeno seco en el gas de combustion, flujo volumétrico, presion y
temperatura de oxigeno, energia del enfriador del catalizador, temperatura de descarga del
soplador de aire y densidad de bulto del lecho denso de catalizador, asi como condiciones

ambientales del aire, como temperatura, presion y humedad relativa.
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Design | Feed Data | Catalyst | Operation | Product Meas. | Analysis | Prediction

Operation Stage 1 Stage 2 “|  Ambient Air Conditions
Feeds Dense Bed Temperature [C] <empty> 684.0 Temperature
Riser/Reactor Cyclone Temperature [C] <empty> <empty> 25.00C
Regenerator Flue Gas Temperature [C] 637.0 637.0
;:;“‘: Control Flue Gas-Dense Bed Delta-T[C] <empty> <empty> .
Soluer Options Flue Gas 02, Dry [%] 1.600 1.600 oTow
Solver Console Flue Gas CO, Dry [%) 4510 4510 :
Advanced Flue Gas COZ, Dry [%] 9.640 9.640
Initial Curves Flue Gas CO/CO2 Ratio <empty» <empty> =HER T Y
g;?;‘u‘fecg'uﬂg‘r:::;s Flue Gas SOx, Dry [ppmmol] 1500.0 1500.0 | 70.00 %
Carbon on Regen Catalyst (CRC) [%] <empty> 039 £
Air Volume Flow, Wet [STD_m3/h] 8.614e+004  1.622¢+004 Stage 1 Conditions
Air Mass Flow, Wet [kg/h] <empty> <empty> Dense Bed Temperature
Enrich 02 Volume Flow [STD_m3/h] 0.0000 0.0000
Enrich 02 Mass Flow [kg/h] <empty> <empty> Apparent Bias
Enrich 02 Pressure [kPa] 101.0 101.0 6840C  <empty>
Enrich 02 Temperature [C] 200.0 200.0
Catalyst Cooler Duty [kd/h] 1.568e+008  1.568e+008
Air Blower Discharge Ternp [C] 204.0 204.0 _ Apparent | Bias
Pamre Bar Bl Rancis fon frad] cann cann 065%  <emptv>

Figura 58 Regenerador de dos etapas

En la Figura 58, para dos etapas (combustion parcial), se especifica temperatura del lecho
denso, contenido de oxigeno y de monéxido de carbdén seco en el gas de combustién,
relacién del CO/CO,, contenido de carbén en el catalizador regenerado, flujos de aire
volumétrico y masico humedo, flujo volumétrico y masico de oxigeno, asi como presién y
temperatura de oxigeno, energia del enfriador del catalizador, temperatura de descarga del
soplador de aire y densidad de bulto del lecho denso de catalizador e inventario de

catalizador.

e En la pagina Riser/Reactor de la pestafia Operation se ingresan las condiciones
de operacion del reactor.

e En la pagina Regenerator de la pestafia Reactor Section se ingresan las
condiciones del regenerador.

e En la pagina Pressure Control de la pestafia Operation, se ingresan las

condiciones de operacion del reactor y del regenerador.

Después de ingresar los datos, el reactor FCC se resolvera automéaticamente y podran ver

los resultados en la pestafia de Results.

e Se toma nota de los resultados.

e Se guarda la plantilla como archivo_FCC_1_calibracién.fcc

En la seccién de factores de calibracion (ver Figura 59) inicialmente los parametros de
calibracion utilizados para sintonizar el modelo cinético de la simulacion inicial se dan por
defecto.
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Design | Feed Data | Catalyst | Operation | Product Meas. | Analysis | Prediction

Analysis Calibration Factors Summary

Calibration Factors Riser Kinetic Tuning

Mass Balance Activity on Pathways to C Lump 1.021

Feed Blend Activity on Pathways to G Lump 0.2336

';:Z::Et::'::ma Activity on Pathways to L Lump 1334

Metals Coke Activity 5.042-005

Riser/Reactor " e

Regenerator Light Ends Distribution

Fractionator Light Gas Delurping to Ethane 1652

Heat Balance Delumping and Property Curves

Advanced

Worksheet TE'"";E']“”’E Delumping Curve Sulfur Basic Nitrogen CCR Gravity Olefins
4000 0.0000 2.545¢-002 09707 28952003 0.7426 59 -
50.00 0.0000 6.017-002 09317 7.421e-003 07391 57
60.00 9.890e-003 9.597e-002 0.8081 3.868e-003 0.7298 59.
7000 2.964e-002 01524 07695 2.562¢-003 07264 564
2000 2.36%-002 0.1983 07501 1.910e-003 07251 541
9000 2.847e-002 02285 07875 2,005¢-003 07267 52,
1000 28236002 02427 09977 2,540e-003 0732 4047

mn »

Data Set:  [set-1 -

Figura 59 Especificacion de factores de calibracién

[11.8.1 Calibracién de las unidades de desintegracion catalitica FCC en el simulador
de proceso CatCracker®.

Una vez que se conocen las propiedades fisicoquimicas de la(s) carga(s) la siguiente etapa
en el desarrollo de este trabajo corresponde a la calibracién de la unidad FCC. Esta

actividad se realiza con base en la informacion siguiente:

* Geometria de los principales equipos de la unidad (Riser, Reactor, Regenerador),

» Propiedades fisicoquimicas y composicion tanto de la carga a la unidad, asi como
de los productos obtenidos,

+ Condiciones de operacion de la unidad industrial

+ Composicién quimica ademas de las propiedades texturales del catalizador fresco
y del catalizador de equilibrio (E-cat) y, por ultimo

*+ Los rendimientos y caracteristicas de los productos de las reacciones de

desintegracion.

Las unidades de proceso FCC seleccionadas para realizar tanto la calibracion, asi como la
simulacién del proceso de desintegracion catalitica de gasdleos fueron dos, una unidad

procesando gasoleo de vacio convencional y otra con gaséleo de vacio hidrotratado.

El objetivo de la calibracion de las unidades FCC es reproducir lo mas aproximado la

produccion de gas LP, gasolina, aceite ciclico ligero y aceite decantado, conforme a la
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produccion real de las unidades FCC, y estara dada principalmente por la determinacién de

un nuevo juego de factores de calibracion que definen la convergencia del simulador.

La ejecucion de la calibracion predice el rendimiento y caracteristicas de los productos
ajustando las constantes de velocidad del modelo cinético de reaccién tanto del

Riser/Reactor como del Regenerador utilizando los datos de operacién [21]

Los factores de calibracién esencialmente obligan al modelo tedrico a coincidir con sus
datos de prueba y se utilizan para tener en cuenta las areas no medidas y no modeladas
en la simulacion. Una vez que se ejecuta la calibracién, la aplicacién predecira todos los

factores de calibracién requeridos que se muestran en la hoja de trabajo.

Estos factores, junto con todos los demas datos necesarios de proceso y de disefio, se
pueden exportar a la seccién de simulacion del Riser/Reactor y Regenerador de la unidad
FCC.

La secuencia de calibracion se describe a continuacion:

e Se abre el archivo que se guard6 con extensién: FCC_1_calibracién.fcc.

e Se selecciona el menu FCC en la parte superior de la ventana del simulador Aspen-
HYSYS CatCracker y se da clic en calibracion (FCC | Calibracion).

e Sedaclic en el boton Exportar Datos de la Simulacién para copiar las condiciones
de desempefio que se especifican en la herramienta de la plantilla Aspen FCC.
Aparece el mensaje de advertencia de que los Datos de Calibracion se
Sobrescribiran con los Datos Actuales de la Simulacién, se da clic en Aceptar.
Aparece un mensaje que dice Se Copiaron Datos Exitosamente, se da clic en
Aceptar.

e Sedaclic enlapestafia Medicion de Producto y se seleccione la pagina de Cortes.

La pagina Cortes permite especificar el nimero de andlisis de gas y cortes de producto
liquido. Si se incluye un fraccionador, los cortes de producto liquido corresponderan a los
especificados en el Asistente de Configuracion. La informacién que se ingresa aqui afecta

los datos que se requieren ingresar en las dos paginas siguientes en la pestafia Medicion
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de Producto. Se ingresa solo un corte (predeterminado) para todas las corrientes (Gas
Combustible, Gas LP, Nafta, ACL y Fondos), ver Tabla 16 y Tabla 17.

o Ahora se puede entrar a los datos de medicion en las pestafias de Ligeros y
Pesados. Se utilizan las Tablas que se muestran a continuacion o se abre hoja de
calculo de Excel si se tiene.

e Sedaclic enla pagina Ligeros y se ingresan los datos de la siguiente tabla (o copiar
y pegar desde Excel).

Tabla 16. Datos de productos gaseosos industriales FCC-1y FCC-II

FCC-I FCC-II FCC-I FCC-II FCC-I FCC-II
Fuel Gas FuelGas GasLP GaslLP Nafta Nafta
Flujo de gas, m3hr std 8158 4969
Flujo de liquido, BPD 9176 10908 15580 23189
Composicion % Mol % Vol. Lig. % Vol. Lig.
N2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CO2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 100.00 100.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Ci 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
C2 0.00 0.00 0.01 0.30 0.00 0.00
C2 0.00 0.00 0.01 0.29 0.00 0.00
Cs 0.00 0.00 11.4 13.30 0.00 0.00
Cs® 0.00 0.00 27.49 36.92 0.00 0.00
iC4 0.00 0.00 21.44 22.99 0.349992  0.349992
nCq 0.00 0.00 5.95 4.46 0.139997  0.139997
1Cs& 0.00 0.00 7.16 4.70 0.0399991 0.0399991
iCa™ 0.00 0.00 10.51 5.17 0.0399991 0.0399991
2t Cs 0.00 0.00 9.03 5.33 0.299993  0.299993
2c Cs7 0.00 0.00 6.77 4.70 0.299993  0.299993
Cs~= 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0799982 0.0799982
nCs 0.00 0.00 0.00 0.00 1.99996 1.99996
iCs 0.00 0.00 0.19 1.84 8.33982 8.33982
cyc-Cs 0.00 0.00 0.00 0.00 0.119997  0.119997
3m, 1-C4~ 0.00 0.00 0.00 0.00 0.369992  0.369992
1-Cs= 0.00 0.00 0.00 0.00 1.09998 1.09998
2m, 1-Cs~ 0.00 0.00 0.00 0.00 0.23995 0.23995
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2t Cs= 0.00 0.00 0.00 0.00 2.37995 2.37995
2c Cs™ 0.00 0.00 0.00 0.00 1.38997 1.38997
2m, 2-C4 0.00 0.00 0.00 0.00 3.65992 3.65992
cyc-Cs= 0.00 0.00 0.00 0.00 0.149997  0.149997
Isopreno 0.00 0.00 0.00 0.00 0.30993 0.30993
Benceno 0.00 0.00 0.00 0.00 0.829982  0.829982
Nafta 0.00 0.00 0.00 0.00 77.861 77.861
Total 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00 100.00

¢ Nota: no es necesario copiar las celdas de la hoja de calculo con sombreado
amarillo. Se verifican las entradas después de copiar los datos y pegarlos en los
formularios.

e Sugerencia: después de pegar las composiciones de los Ligeros, se da clic en el
boton Normalizar en el formulario de composicion de entrada. Los datos que se
pegan son en una base de fraccion, mientras que la entrada se refleja en una base
de porcentaje.

e Se da clic en la pestafia de Liquidos Pesados y se ingresan los datos de la

siguiente tabla o se pegan desde Excel.

Tabla 17. Datos de productos liquidos industriales FCC-l'y FCC-lI

FCC-I FCC-II FCC-I FCC-II FCC-I FCC-II

Nafta Nafta ACL ACL Fondos Fondos
Flujo volumétrico, BPD 15580 23189 3986 2408 2091 990
Temperatura, °C 25 25 220 220 235 235
Presion, kPa 300 300 310 310 320 320

Destilacion ASTM D-86 ASTM D-86 ASTM D-1160

TIE 43 35 192 222 239 250
5% vol. 50 43 212 235 323 319
10% vol. 57 51 232 247 347 339
30% vol. 79 78 247 255 386 378
50% vol. 101 106 261 262 410 405
70% vol. 142 147 289 280 435 438
90% vol. 183 188 316 298 455 482
95% vol. 199 206 330 316 464 497
TFE 214 223 344 333 482 516
Gravedad API 58.9 58.7 16.8 154 4.233 0.69

Azufre, % peso 0.218941 0.022038 2.830 1.30 2.5 1.8
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RONC 91.6 92.1 - - - -
MONC 81.3 81.7 - - - -
Olefinas, % vol. 36.18 36.18 - - - -
Nafténicos, % vol. 8.529 8.529 - - - -
Aromaticos, % vol. 28.24 28.24 . R - R
Punto de nube, °C - - -10 -10 - -

Carbén, % peso 0.01 0.01 0.11 0.11 0.38 0.38

N2 bésico, ppm 3.0 3.0 42.6 42.6 108.1 108.1

e Se guarda el archivo con la extensién: .fcc.
¢ Cuando se ingresa toda la informacién requerida, se activa Ejecutar calibracion.
Se da clic en el botén Ejecutar calibracion. Aparece la ventana del Asistente de

validacion.

Aspen HYSYS Petroleum Refining valida los datos antes de que se ejecute realmente la

calibracién. Los resultados de la validacion aparecen en el Asistente de configuracion.

El Asistente de validacién muestra el balance de masa entre las mediciones de flujo masico
de carga(s) y productos. Luego, puede asignar el sesgo de flujo masico a cualquier producto

para el que crea que la medicién es menos confiable.

El flujo méasico de productos ajustado se utiliza luego en la serie de calibracion. La masa de
coque y del hidrogeno en el coque también se calculan a partir del andlisis de los gases de
combustién. Cualquier valor irrazonable indica que el gas de combustién es cuestionable y

no debe continuar con la calibracion.

e Se da clic en el boton Aceptar para continuar con la ejecucion de la calibracion.
Después de unos segundos, se completara la calibracion. Los resultados se pueden
ver en la pestafia Analisis.

e En la pagina de Factores de calibracion, se pueden administrar los factores de
calibracion obtenidos, creando una biblioteca que se puede usar en cualquier otra
plantilla de Aspen FCC.

e Sedaclic en el botén Empujar Datos a Simulacién para copiar los datos calibrados

en el modo de simulacion Aspen FCC.
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e Se muestra una ventana emergente sobre como guardar los factores de calibracion
para usarlos en una simulacion.

e A continuacién, HYSYS indica que los datos de simulacion se sobrescribieron con
los datos de calibracién actuales. Se da clic en Aceptar aqui también.

e Sise pide permanecer en modo de espera, se da clic en Si.

e Se daclic en el icono Solver Active para resolver la FCC con los datos calibrados.
El modelo se ejecutard y predecira los nuevos parametros operativos, los
rendimientos del producto y las propiedades en funcion de los factores de
calibracion ajustados.

e Se vuelve a guardar (sobrescribir) el archivo como con la extension: .fcc.

Con base en todo el procedimiento descrito, es posible llevar a cabo la simulacion del
convertidor de cada unidad FCC, con la certeza de reproducir los rendimientos reales del
proceso FCC, lo cual es altamente confiable como lo describe el procedimiento del médulo
CatCracker® de Aspen HYSYS V11.0.

Con esta base descrita, ya se pueden llevar a cabo las calibraciones correspondientes de
cada unidad FCC con la informacién de geometria mecéanica, condiciones de operacién y

rendimientos de productos reales en el siguiente Capitulo.
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Capitulo IV
Resultados de la calibracion de las unidades FCC-ly
FCC-II

IV. Resultados de la calibraciéon de las unidades FCC-l y FCC-II
IV.1 Reconciliacion de datos industriales de las unidades FCC-l y FCC-II.

La reconciliacion de datos es definida usualmente como un sistema para resolver
inconsistencias entre las mediciones de la planta y los balances de masas (y otros balances
como balances de energia) en toda la planta.

La reconciliacion de datos se utiliza usualmente:

1) para proporcionar informaciéon precisa que permita monitorear y optimizar la
operacién de las unidades de procesos. Por ejemplo, se utiliza para obtener
informacién precisa de la produccién de un producto para determinar los valores del
producto y de la materia prima; tipicamente los datos de flujo son reconciliados.

2) ayuda a identificar los origenes de las pérdidas y sus magnitudes; por ejemplo:
pérdida de venteo o pérdida en el flare, fugas, medidores erréneos de materiales,

una corriente abierta que se penso estaba cerrada, etc.
La descripcién a detalle de la reconciliacion de datos se describe en el Anexo A.
IV.2 Informacién de la operacién industrial de las unidades FCC-ly FCC-II.

La informacion industrial base a utilizar para calibrar el simulador ASPEN HYSYS
CatCracker® corresponde a las unidades FCC-I y FCC-II en el periodo mas completo de

informacion, la cual consiste en:

+ Geometria y datos de disefio del convertidor FCC.

+ Datos de operacién de la unidad que incluyen: condiciones de operacién tanto del
Reactor Riser como del Regenerador.

+ Caracterizacion de la carga procesada.

* Propiedades del catalizador fresco y de equilibrio.
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IV.3 Informacion base para la calibracion del simulador (caso: procesamiento de

carga convencional)

Una vez que se lleve a cabo la calibracién del convertidor (Reactor-Regenerador-Riser) de
la informacién ya indicada de las unidades FCC-lI y FCC-Il, para simular el proceso; se
realizaran las predicciones de rendimiento de productos con diferentes mezclas de gasoéleo
convencional (GOV) y Tight/Shale Oil utlizando el catalizador convencional de
procesamiento de GOV de las unidades FCC-l y FCC-II.

El objetivo de las predicciones serd analizar el escenario mas apropiado para procesar
mezclas de gasoéleos convencionales (GOV) con crudos no convencionales tipo Tight/Shale
Oil, en ambas unidades FCC, y de esta manera observar un aumento en su indice de
ocupacién y consecuentemente incrementar el rendimiento de productos valiosos tales

como la gasolina y el Gas LP.

En la Figura 60 se muestran las configuraciones actuales de las unidades FCC-1 y FCC-II,
el modelo de la unidad FCC-I es de tipo Orthoflow-F de combustién parcial. El limite
metallrgico de los internos de esta unidad de combustion parcial es de 704°C. Esta unidad
esta disefiada para una capacidad de procesamiento de 40,000 BPD. La configuracion de
la unidad FCC-Il es de tipo Orthoflow de combustién total. El limite metallrgico de los
internos de esta unidad de combustién total es mayor de 710°C. Esta unidad esta disefiada
para una capacidad de procesamiento de 40,000 BPD.
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Figura 60. Geometria de las unidades FCC-ly FCC-II.

Destacando que una de las principales diferencias entre ambas unidades FCC ademas de
su geometria la cual se puede observar en la Tabla 15, es el tipo de combustién que ocurre
en la zona del Regenerador de cada una de ellas, la unidad FCC-I opera a combustién
parcial, caso contrario a la unidad FCC-Il que opera a combustion completa. Razén por la
cual se pueden observar a simple vista tanto en la Figura 60 y en la Tabla 15 diferencias

significativas entre ambas unidades en las dimensiones del Regenerador.

Lo que se traduce en una menor exposicion del catalizador a una elevada temperatura y
como consecuencia de esta, una pérdida de actividad por la sinterizacion en la estructura
interna del material; esto ocurre cuando el disefio y la operacion del regenerador se asocia
de manera directa al tipo y a la calidad de la carga que se va a alimentar a la unidad FCC,
en este caso carga hidrotratada que son de mejor calidad se selecciona la unidad FCC de

combustién completa.
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Tabla 18. Configuracion del Sistema de Reaccién de las unidades FCC-l y FCC-II.

Riser UFCC-I UFCC-II
Longitud, m 47.6712 35.2552
Diametro, m 1.2192 1.6002
Reactor

Longitud, m 11.5824 12.1412
Diametro, m 6.3500 7.5184
Stripper (Despojador)

Altura, m 4.8260 6.2484
Diametro, m 2.59 3.28
Anillo, m 0.711 0.813
Regenerador

Altura de lecho denso, m 4572 3.962
Didmetro de lecho denso, m 7.925 8.941
Didmetro de fase diluida, m 8.534 9.804
Didmetro de interfase, m 8.534 9.804
Altura de ciclén de entrada, m 12.202 14.935
Diametro de ciclon de entrada, m 1.170 1.698
Diametro de ciclon de salida, m 0.584 0.707

Las dimensiones y un diagrama esquematico de forma detallada de ambas unidades se
observan en la Tabla 18 y Figura 61ay 61b siguientes [25,26]:
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Figura 61a Geometria de la unidad FCC-I [25]
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Figura 61b Geometria de la unidad FCC-II [26]

En la Tabla 19 se presenta la caracterizacion de las cargas a las unidades FCC-1'y FCC-II,

asi como del crudo tipo Tight/Shale Oil [27].
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Tabla 19. Caracterizacion de los gasoéleos y crudos tipo Tight/Shale Oil

Pozo Eagle

Furbero Ford EaDgFLeEE%rd
o FC@:-I FCC}-II . 4354 JOG Karnes
Caracterizacion Gasolz_eo _Gasoleo Tipo S_hale Karnes, County:
convencional Hidrotratado Qil Co%rzty, T
42-45°AP] 45-48°API
Propiedades Fisicas:
Peso especifico 20/4°C 0.9179 0.8937 0.8304 0.8046 0.7951
°API 22.19 26.32 38.9 43.73 45.82
Factor Kuop (calculado) 11.83 12.12 12.40 12.33 12.45
Color ASTM >8.0 diluido >8.0 diluido >8.0 4.5 3.0
Viscosidad @ 98.9°C, mm?/s 6.83 5.12 3.547 1.350 1.315
Viscosidad @ 98.9°C, SSU 48.56 43.06 - - -
Destilaciéon ASTM, °C D-1160/D-2887 D-1160/D-2887 D-2887 D-2887 D-2887
TIE 222.1/293.0 245.2/310.6 60.2 36.0 36.0
5% vol. 327.0/327.1 363.9/338.0 111.4 75.8 75.8
10% vol. 359.2/361.1 380.1/365.4 132.8 90.2 90.2
30% vol. 413.2/409.9 410.8/403.7 229.8 193.4 183.4
50% vol. 447.8/447.8 435.7/435.7 3274 297.0 284.6
70% vol. 480.5/480.4 463.3/464.6 433.0 413.0 396.2
90% vol. 525.4/520.8 506.0/503.5 571.4 589.0 571.8
95% vol. 545.7/556.2 517.0/521.0 626.2 - -
TFE 563.4/578.6 527.6/538.2 704.8 749.0 749.0
Carbon Ramsbottom, % peso 0.14 0.04 1.13 0.53 0.34
Propiedades Quimicas:
indice de refraccion 1.5133 1.4968 1.4746 1.4553 1.4453
Nitrégeno total, ppm 1,061 284 359 138 57
Nitrégeno bésico, ppm 315 88.5 63.2 32.7 12.8
Azufre, % peso 2.292 0.706 1.102 0.128 0.082
Absorcion Atdmica:
Fe, ppm 1.65 0.91 4.00 5.00 3.90
Ni, ppm 2.02 1.03 <0.02 0.12 0.02
Cu, ppm 0.24 0.18 <0.02 0.07 0.03
V, ppm 5.32 1.74 <0.50 <0.50 <0.50
Na, ppm 1.53 0.93 2.64 21.56 11.67
Ca, ppm 1.17 0.74 0.91 4.77 3.70
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La informacion de la Tabla 19 muestra las propiedades fisicas y quimicas de las cinco
corrientes: peso especifico 20/4°C, °API, factor de caracterizacion Kuop, Viscosidad,
destilacion ASTM D-1160 y D-2887. La gravedad API y el factor de caracterizacion Kuop
son los parametros que determinan el nivel de desintegracién que se puede esperar de
cada una de estas cargas. Es importante mencionar que la gravedad API y el factor de
caracterizacion Kuyop que presenta el crudo tipo Tight/Shale Oil es una indicacién de su alto
contenido de compuestos parafinicos y que hacen que estas corrientes de hidrocarburos
sean un candidato importante para alimentar a las unidades de desintegracion catalitica
fluidizada FCC [27].

Los factores Kuop para las cargas de las unidades FCC oscilan normalmente en el rango
de 11.0a 12.5.

* Factor Kuop entre 11.0 y 11.5, se consideran aromaticas (menos gasolina y mas
octano)

» Factor Kuop entre 11.5 a 11.8, se consideran nafténicas (gasolina y octano)

» Factor Kuop mayor a 11.8 se consideran parafinicas (mas gasolina y disminucién
de octano)

Por otra parte, la destilacion ASTM-2887 (TBP simulada) también proporciona informacion

de cual es el contenido de nafta y diésel en la mezcla de hidrocarburos.

Por otra parte, una comparacién con las propiedades fisicoquimicas del gaséleo de vacio
(GOLV) muestra diferencias significativas principalmente en los contenidos de azufre,
nitrdgeno y metales, principalmente Sodio. Para la calibracion de ambas unidades FCC se
va a utilizar la caracterizacion de los catalizadores frescos y de equilibrio, y composicion de

los productos de gas que se muestran en las Tablas 21 y Tabla 22.

IV.4 Informacion estadistica de operaciéon de las unidades industriales FCC-1y FCC-
1.

Las condiciones de operacion a considerar como base y que es la representativa de ambas

unidades de proceso se reportan en la Tabla 20.
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Tabla 20. Condiciones de operacion representativa de las unidades FCC-l y FCC-II [28].

Condiciones de operacion Unidad FCC-I Unidad FCC-II

Carga fresca, BPD 28,247 32,089
CFR 1.0 1.0
Temperatura de reaccion, °C 520 514
Temperatura regenerador fase densa, °C 684 672
Temperatura regenerador fase diluida, °C 706 696
Circulacion de catalizador, Ton/min. 20.26 28.57
Relacioén catalizador/aceite 6.46 8.95
Carbon en catalizador regenerado, % peso 0.39 0.08
Consumo de catalizador, |b/BI 0.18 0.23
Temperatura de precalentamiento de carga, °C 265 139
Temperatura gases de combustion, °C 637 679
Flujo de aire del soplador, m3/hr 102,356 131,235
Vapor de dispersion, Kg/hr 3,724 8,331
Vapor de agotamiento, Kg/hr 2,165 3,393
Relacion Hz/Coque, % peso 5.14 6.75
Presion del regenerador, Kg/cm? 1.92 1.94

Como se observa en la Tabla 20, los datos mostrados indican que la unidad FCC-I| opera
muy por debajo de su capacidad de disefio lo que indica un indice de ocupacion de 0.71,
mientras que la unidad FCC-II que también esta por debajo de su capacidad de disefio de

proceso indica un indice de ocupacién de 0.80.

La unidad FCC-l es una unidad de combustiéon parcial, normalmente su temperatura de
reaccion de operacion es de 515 a 524°C, y las temperaturas del regenerador no deben de
exceder de 704°C debido al limite metallrgico. El contenido de carbén regenerado oscila
en valores de 0.20 % peso hasta 0.35% peso. La unidad FCC-Il es una unidad de
combustion completa, su temperatura de reaccioén de operacion es de 535 a 540°C, y las
temperaturas del regenerador son mayores a los 710°C, ya que su limite metallrgico es
mayor a 705°C. El contenido de carbon regenerado normalmente es menor a 0.10 % peso

debido al exceso de oxigeno con que opera el regenerador.

A fin de complementar la informacion requerida para la calibracién, la Tabla 21 muestra los
parametros correspondientes al catalizador fresco y de equilibrio de la unidad de

combustidon parcial y de combustion total, los cuales deben alimentarse junto con la

141



INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL
ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADOS E INVESTIGACION
MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS

informacion anteriormente descrita, para que el simulador pueda proporcionar una cinética

de reaccion con base en la huella establecida en el simulador Aspen HYSYS CatCracker®

y modificada de acuerdo a la caracterizacion de la carga actual detallada.

Tomando en consideracién el escenario, en donde el procesamiento de crudos tipo

Tight/Shale Oil podria darse preferentemente en unidades FCC que procesan actualmente

gasoleos convencionales, a continuacion, se tiene la informacion base para la calibracion

del simulador.

Tabla 21. Propiedades del Catalizador de referencia fresco y de equilibrio [28].

Catalizador Fresco Unidad FCC-I Unidad FCC-II

ZSM-5 por Unidad de Masa de Mezcla Base
Capacidad calorifica del Catalizador, Kcal/Kg °C 0.262 0.262
Contenido de:

Zeolita, % peso

Alimina, % peso 42.7 45.2

Tierras raras, % peso 2.18 2.13

Catalizador de equilibrio

Vanadio, ppm 1,712 1,970
Niquel, ppm 438 402
Sodio, ppm 2,300 2,550
Fierro, ppm 4,325 4,300
Cobre, ppm
Inventario de Catalizador, Kg 180,000 240,000
MAT en el equilibrio, % peso 75.3 71.0

En la Tabla 22 se muestra la composicion del gas seco y gas LP de la unidad que se va a

simular.
Tabla 22. Composicion de las corrientes de Gas Seco y Gas LP [28].
Gas Seco Propano-Propileno Butano-Butileno
COMPOSICION
% mol % vol.

Unidad Unidad Unidad Unidad Unidad Unidad
FCC-I FCC-II FCC-I FCC-II FCC-I FCC-II

Inertes 8.59 14.85
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H2
CO2
H2S

iCa

nCs
1C+#
iCa™
2tC47
2cCq
1,3Cs™=
Cs*
Total

10.31 15.07
0.02 0.02
0.00 0.00

19.48 21.41

22.64 16.16

19.31 28.26
3.22 0.81

13.82 2.29
0.88 0.52
0.20 0.09
0.21 0.07
0.24 0.07
0.25 0.07
0.19 0.06
0.64 0.25

100.00 100.00

0.06

27.45
72.45
0.04
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

100.00 1

1.26

22.78
75.96
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
00.00

0.00

2.05
1.12
33.99
9.44
11.36
16.68
14.33
10.74
0.00
0.29
100.00

0.00

4.88
2.28
43.38
8.43
8.87
9.76
10.06
8.86
0.00
3.48
100.00

La Tabla 23, muestra la caracterizacion de los productos liquidos de ambas unidades.

Tabla 23. Caracterizacion de las corrientes de los productos liquidos (Gasolina, Aceite

Ciclico Ligero y Aceite Decantado) [28]

ni ni

T
Peso especifico 20/4°C 0.743 0.744
PVR, Ib/pulg? 7.2 10.2
Dest. ASTM D.86, °C
TIE 43 35
10% vol. 57 51
50% vol. 101 106
90% vol. 183 188
TFE 214 223
Octano RONC 91.6 92.1
Octano MONC 81.3 81.7
Azufre total, ppm 2,189.41 220.38

ACEITE CICLICO LIGERO

Peso especifico 20/4°C 0.954 0.963
Dest. ASTM D.86, °C
TIE 192 222
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10% vol. 232 247
50% vol. 261 262
90% vol. 316 298
TFE 344 333
Azufre total, % peso 2.830 -
ACEITE DECANTADO

Peso especifico 20/4°C 1.063 0.984
Azufre total, % peso 4.233 0.69
Sedimentos, % vol. 0.18 0.17

En la Tabla 23, en la unidad FCC-| se observa que la TFE de la gasolina es de 214°C,
mientras que la TIE del aceite ciclico ligero inicia en 192°C, lo cual indica que hay un
traslape del aceite ciclico ligero en la gasolina, ya que la TFE de la gasolina establecida es
de 221.1°C; mientras que en la unidad FCC-Il se tiene una TFE de la gasolina de 223°C,
mientras que la TIE del aceite ciclico ligero inicia en 222°C, indicativo de que no hay un
traslape del aceite ciclico ligero en la gasolina, pero si de la gasolina en el aceite ciclico
ligero. Los resultados promedio de productos reportados de ambas unidades se muestran

a continuacion en la Tabla 24, en el periodo de ya indicado:

Tabla 24. Rendimientos de productos industriales de las unidades FCC-l y FCC-II [28]

Rendimiento de

Unidad FCC-I Unidad FCC-II
productos

Planta, % vol.  Planta, % vol.
Gas combustible, m3/B 6.93 3.72
H2S, m3/B 1.31 0.32
Propano-Propileno 12.01 15.98
Butano-Butileno 20.47 18.01
Gas LP 32.48 33.99
Nafta Cs 430°F 55.16 72.26
RONC 91.90 92.10
MONC 81.40 81.70
Azufre, % peso 0.22 0.02
ACL 221.1-343.3°C 14.11 7.50
Fondos 343.3°C + 7.40 3.09
Total 109.16 116.85
Conversion 78.49 89.41
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IV.5 Resultados de la aplicacion del médulo CatCracker® Aspen HYSYS V 11.0

Para confirmar los rendimientos de balance de materia y de energia, se requirié calibrar el
simulador Aspen HYSYS CatCracker®, para lo cual se utilizaron los rendimientos

mostrados en la Tabla 24

A continuacion, en la Tabla 25, se muestra la comparacion de los resultados obtenidos de
la calibracion-simulacién, con los rendimientos reportados, corregidos y normalizados de
cada unidad FCC.

Tabla 25. Comparacion de los rendimientos de productos de la simulacion-calibracion y

de las plantas industriales.

Rendimiento

Unidad FCC-I Unidad FCC-II
de productos
Calibracién, Report, Correg, Norm, Calibracion, Report, Correg, Norm, %
%vol. % vol. % vol. % vol. %uvol. % vol. % vol. vol.
Gas seco, m¥/B 5.42 6.93 5.57 5.49 4.10 3.72 3.65 3.62
H.S, m3/B 1.33 1.31 1.31 1.29 0.53 0.32 0.32 0.32
Propano- 14.87 12.01 15.22 14.99 16.67 15.98 17.32 17.15
Propileno
Butano- 20.29 20.47 20.12 19.83 16.39 18.01 16.18 16.02
Butileno
Gas LP 35.16 32.48 35.34 34.82 33.06 33.99 33.50 33.17
';';‘flti%’ 55.52 55.16 5837  57.51 67.84 7226 7518  74.44
RONC 91.1 91.6 91.9 91.9 92.0 92.1 92.1 92.1
MONC 81.0 81.3 81.4 81.4 81.7 81.7 81.7 81.7
Azufre, % peso 0.20 0.22 0.22 0.22 0.01 0.02 0.02 0.02
ACL 430-
343.3°C 12.32 14.11 12.73 12.55 .58 7.50 6.57 6.50
Fondos
343 3°Gr 7.24 7.40 5.74 5.65 2.69 3.09 1.76 1.74
Coque, % peso 8.22 6.98 6.98 6.98 8.25 5.57 5.57 5.57
Total 110.25 109.16  112.18  110.54 113.17 116.85 117.01  115.85
Conversioén 80.43 78.49 81.53 81.80 87.73 89.41 91.68 91.76
0,
Ba'sggg' % 100.00 101.36  101.38  100.00 100.00 101.45  100.94  100.00

(Report.) Reportado por la planta, (Correg.) Corregido @ 221°C, (Norm.) Normalizado para cierre de balance al 100 % peso
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Como se puede observar en la Tabla 25, los rendimientos obtenidos con el mdodulo
CatCracker® de aspen HYSYS, en cada unidad FCC, son muy similares o cercanos a los
reportados de forma industrial en cada unidad FCC, con ciertas diferencias. Se observa que
las diferencias en ambas unidades, el balance de materia no cierra al 100% peso, es decir
esta en el £ 2% peso permitido, sin embargo se tienen que corregir los rendimientos y
normalizar el cierre del balance de materia al 100% peso, esto debido a que la separacion
de los productos no es al 100%, ya que hay traslapes de los productos en la torre
fraccionadora y los rendimientos se corrigen conforme a lo descrito en el siguiente parrafo
que es el procedimiento normal; una vez corregidos los rendimientos de los productos y la
normalizacioén, se observara que se favorece el rendimiento de gasolina y en algunos casos
puede disminuir, dependiendo de la temperatura al 90% de la gasolina que se considere en
la operaciéon normal. El rendimiento de coque esta dentro de los parametros permisibles de
operacion de cada unidad FCC, por lo que el balance térmico se mantiene. Los rendimientos
de gasolina y de aceite ciclico ligero generalmente son corregidos en una base del rango
de ebulliciébn constante. Las bases mas utilizadas son los puntos finales de la gasolina:
221.1°C y del ACL: 337.7°C.

. A la corriente de Gas Seco se le disminuye la cantidad de hidrocarburos Cs* que
arrastra.
. Para las corrientes de Propano-Propileno y Butano-Butileno, se contabilizan

exclusivamente los componentes propios de estas corrientes y se adicionan los
que son arrastrados en el Gas Seco.

. El rendimiento de Gasolina se corrige aumentando los Cs* presentes en las
corrientes de Gas Seco, Propano-Propileno y Butano-Butileno, asi como por la
T90% vol. en la Destilacion ASTM D-86, tomando como T90% vol. base de
175.0°C para la unidad FCC-I. Los rendimientos de ACL y Fondos se corrigen
tomando 350°C como T90% vol base para el ACL.

. El octano RONC y el octano MONC se corrigen por 0.15 y 0.09 unidades por
cada psi de PVR de la gasolina tomando como referencia @ 7.0 psi, 0.8 y 0.4
unidades por cada 10°C de la temperatura de reaccién con referencia @ 521°C
y 0.3 y 0.18 unidades por cada 10°C de temperatura final de ebulliciébn con
referencia @ 221.1°C. [24].
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Asi mismo, se observa que el cierre del balance en cada unidad FCC es por arriba del cierre
al 100 % peso, sin embargo, es importante mencionar que estan dentro del pardmetro de
error, es decir en el £ 2.0 %peso, lo que indica que la calibracién-simulacion estéa dentro de
los resultados industriales esperados.

Cuando se realiza la correccion de los rendimientos a nivel industrial, se toma como base
la temperatura de ebullicibn al 90% de la destilacion ASTM D-86 de la nafta y
posteriormente se lleva @221°C y se estima la gasolina traslapada en el ACL, asi como el
ACL traslapado en la nafta, conforme al método establecido en el IMP [29] tomando como
base el Catalagrama de GRACE Davison [24]; lo mismo se hace para el rendimiento del
ACL y de los Fondos. Posteriormente se normalizan todos los rendimientos para que el
cierre del balance cierre al 100% peso, como se observa en la Tabla 22.

IV.5.1 Factores de calibracion.

Una vez introducida la informacién anteriormente descrita, el simulador estima los factores
de calibracién que modifican las velocidades de reaccioén en el sistema que permiten
representar de manera precisa las reacciones que se llevan a cabo y asi obtener los
rendimientos de los productos del proceso, los factores de calibracién en resumen que

proporciona el médulo CatCracker ® de Aspen HYSYS V 11.0 son:

. Riser Kinetic Tuning

. Light Ends Distribution
. Metals Balance

. Catalyst Activity Tuning
. Stripper Tuning

. Heat Balance

. SOy for Sulfur Balance
. Regenerator 2 Heat Balance
. Thermal Cracking

. CRC Response

. MAT Tuning
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Y en la Tabla 26, se especifica cada uno de los 77 factores de calibracion obtenidos
de cada unidad FCC.

Tabla 26. Factores de calibracion de las unidades FCC-l 'y FCC-II.

Factores de calibracion Unidad FCC-I  Unidad FCC-II
Riser Kinetic Tuning
Activity on Pathways to C Lump 1.02114 0.60205
Activity on Pathways to G Lump 0.23363 -0.15176
Activity on Pathways to L Lump 1.33434 2.44490
Metals Coke Activity 0.00005 0.00007
Light Ends Distribution
Light Gas Delumping to Ethane 16.52194 11.52951
Light Gas Delumping to Ethylene 9.14921 11.52799
Light Gas Delumping to Propane 13.78000 21.64588
Light Gas Delumping to Propylene 9.20497 12.81364
Light Gas Delumping to n-Butane 16.05555 13.20457
Light Gas Delumping to isoButane 14.03867 17.74374
Light Gas Delumping to Butenes 7.47591 5.46838
Light Gas Delumping to n-Pentane 2.29049 2.55296
Light Gas Delumping to isoPentane 0.65309 0.57335
Light Gas Delumping to Pentenes 0.93597 0.84409
Butene Delumping to Isobutene 0.25154 0.20244
Butene Delumping to 1Butene 0.21762 0.23269
Butene Delumping to c2Butene 0.22972 0.27239
Butene Delumping to Butadiene 0.00284 0.00580
Isopentane Delumping to Cyclopentane 0.02141 0.02141
Pentene Delumping to 3m1Butene 0.03506 0.03506
Pentene Delumping to 1Pentene 0.11995 0.11995
Pentene Delumping to 2m1Butene 0.02345 0.02345
Pentene Delumping to c2 Pentene 0.15439 0.15439
Pentene Delumping to t2Pentene 0.25625 0.25625
Pentene Delumping to Cyclopentene 0.01758 0.01758
Pentene Delumping to Isoprene 0.03499 0.03499
G Lump Delumping to Benzene 0.00739 0.00802
Metals Balance
Catalyst Fines Vanadium Factor 0.30000 0.30000
Catalyst Fines Nickel Factor 0.30000 0.30000
Catalyst Fines Sodium Factor 0.83333 0.83333
Catalyst Fines Iron Factor 0.25625 0.25625
Catalyst Fines Copper Factor 0.30000 0.30000
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TTIT

Bias on Total Feed Vanadium

Bias on Total Feed Nickel

Bias on Total Feed Sodium

Bias on Total Feed Iron

Bias on Total Feed Copper

Catalyst Activity Tuning

Catalyst Deactivation Factor

Catalyst Surface Area Parameter
Stripper Tuning

Effluent per Mass of Catalyst into Stripper
Stripper Parameter

Heat Balance

H to C Ratio for Coke

Coke Burn Activity

CO Heterogeneous Burn Activity

CO Homogeneous Burn Activity

Heat of Cracking Parameter

Kinetic Coke Activity Factor

SOx for Sulfur Balance

Coke Sulfur Correlation Parameter
MAT Tuning

Cracking Activity Multiplier

Coking Activity Intercept

Regenerator 2 Heat Balance

Reg 2 H to C Ratio for Coke

Reg 2 Coke Burn Activity

Reg 2 CO Heterogeneous Burn Activity
Reg 2 CO Homogeneous Burn Activity
Reg 1 Sox Split Factor

Ethylene from feed Heavy 3-Ring Aromatic Cores

Ethylene from Feed Resid Paraffin
Ethylene from Feed Resid Naphthenics

Ethylene from Feed Resid Aromatic Sidechains

Ethylene from Feed Resid 1-Ring Aromatic Cores
Ethylene from Feed Resid 2-Ring Aromatic Cores
Ethylene from Feed Resid 3-Ring Aromatic Cores

Thermal Cracking

Entry zone cracking activity

Entry zone EA over RT (1000F)
Post riser cracking activity

Post riser EA over RT (1000F)
Light Gas Delumping to Hydrogen

0.00041
0.00017
0.00010
0.00003
0.00002

0.78706
-14.48447

99.67023
0.78433

1.02320
15.37471
-0.92262
11.19160

0.05935

0.04246

1.15724

1.19E-05
-1.997834

0.830139
15.297327
-1.0415488
11.012213
1
7.85E-02
0.1622
0.2911
0.2683
7.85E-02
7.85E-02
7.85E-02

0
25.513285
0
25.513285
519.989327

0.00004
0.00008
0.00003
-0.00003
0.00002

0.78706
-14.48447

80.77350
0.98871

1.07912
15.37902
-0.92262
11.19160

0.05649

0.05034

3.54025

1.25E-05
-1.943763

0.830139
15.297327
-1.0415488
11.012213
1
7.85E-02
0.1622
0.2911
0.2683
7.85E-02
7.85E-02
7.85E-02

0
25.513285
0
25.513285
519.989327
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Light Gas Delumping to Ethane 5.51E-02 5.51E-02
Light Gas Delumping to Ethylene 8.17E-02 8.17E-02
Light Gas Delumping to Propane 1.76E-03 1.76E-03
Light Gas Delumping to Propylene 3.57E-03 3.57E-03
Light Gas Delumping to i-Butane 1.27E-03 1.27E-03
Light Gas Delumping to n-Butane 2.37E-03 2.37E-03
Light Gas Delumping to Butylenes 3.94E-03 3.94E-03
CRC Response

CRC Response Intercept 2 2
CRC Response Slope 3.8 3.8
MAT Tuning

Global Catalyst Deactivation Factor 3.43E-03 3.43E-03
Catalyst Activity vs. Cracking Factor 2.7 2.7
Catalyst Activity vs. Coking Factor 4.50E-02 4.50E-02

Esta actividad involucra la comparacion de los valores estimados y los correspondientes
observados en la unidad industrial en un sistema iterativo hasta minimizar la desviacion
entre ellos. Sin embargo, cuando existe una desviacion mayor es necesario realizar ajustes
dentro de la calibracién a medida que principalmente el rendimiento de productos sea el

mas semejante entre la calibracién y los datos industriales.

Una vez que se ha obtenido una calibracién con la desviacién mas cercana se procede a
transferir la informacibn a la modalidad de simulacion para poder predecir el
comportamiento de las variables mas importantes del proceso de desintegracion catalitica
FCC.

Es importante mencionar que el simulador es capaz de calcular factores de calibracion que
representan el desempefio de un catalizador base de acuerdo con la huella que se utiliza
en la calibracién y simulacion; y otros corresponden a las propiedades fisicoquimicas del
catalizador modificando los parametros del modelo cinético que se utilizan para predecir el

rendimiento de productos, similar al observado en la unidad industrial.

Los factores de calibracion asociados a la caracterizacién del catalizador de la unidad
industrial destacan el area superficial tanto de la matriz, asi como el de la zeolita, el
contenido de aliminay la presencia del contenido de metales en el E-cat, Niquel y Vanadio.

Mientras que los restantes se calculan internamente para minimizar la desviacion del
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rendimiento de productos entre los observados experimentalmente y los calculados a través

de la calibracion.

Enla Figura 62, se muestran los convertidores de cada unidad FCC simulado con el médulo
CatCracker® de Aspen HYSYS V11.0.

Unidad FCC-I Unidad FCC-II
—_— —)
Reactor Reactor
Effluent Effluent
FCCRct-100 FCCRct-100
FCCRct-100 FCCRet-100
Yield, Std Cut Grouped (Conversion-Weight %) | 77.64 | % Yield, Std Cut Grouped (Conversion-Weight %) | 85.77 | %
Reactor Plenum Temperature 5200 | C Reactor Plenum Temperature 5140 | C

Figura 62. Esquema convertidor FCC Simulado
IV.5.2 Comparacién de los resultados obtenidos de la simulacidn-calibracién.

A continuacion, en la Tabla 27, se observan diferencias entre los resultados obtenidos entre

la simulacién y la calibraciéon con el médulo CatCracker® de Aspen HYSYS V 11.0.

Tabla 27. Comparacion de los resultados de la simulacion-calibracién

Rendimiento de

productos Unidad FCC-I Unidad FCC-II
Simulacién, %vol.  Calibracion, % vol.  Simulacion, %vol.  Calibracién, % vol.
Gas combustible, m3/B 2.90 3.28 2.74 1.93
H2S, m3/B

Propano-Propileno 10.19 14.87 10.70 16.67
Butano-Butileno 15.38 20.29 16.58 16.39
Gas LP 25.57 35.16 27.28 33.06
Nafta Cs221.1°C 59.59 55.52 67.01 67.84
ACL 221.1-343.3°C 15.02 12.32 9.47 9.58

Fondos 343.3°C + 6.19 7.24 3.54 2.69
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Total 106.36 110.25 107.30 113.17
Conversion 78.80 80.43 86.99 87.73
Balance, % peso 100.00 100.00 100.00 100.00

En la Tabla 27, se observan diferencias en los rendimientos; dentro del ambiente de
simulacioén, solamente esté definida la geometria de cada unidad FCC, caracterizacion de
carga, condiciones de operacion, catalizador de equilibrio, pero no las caracteristicas de las
corrientes de los productos, gases y liquidas; las cuales se establecen ya dentro del
ambiente de calibracion, en lo cual estriba la diferencia en los resultados obtenidos en cada

una de ellas.

Se observan diferencias entre los resultados de las calibraciones y de las simulaciones de
ambas unidades. En los resultados de las calibraciones los rendimientos de productos
obtenidos son muy cercanos a los resultados industriales, debido a las condiciones con que
se establecieron los parametros para la calibracién; en los resultados de las simulaciones
los rendimientos de productos se aproximan a los rendimientos corregidos y normalizados
de cada unidad, lograndose esto con las caracteristicas de cada producto y corrientes

gaseosas que se alimentaron dentro del ambiente de simulacion.
IV.6 Mezclas de GOV con Shale Oil en las unidades FCC-l'y FCC-II.

Para definir las mezclas de GOV con crudo Tight/Shale QOil, una vez calibradas las dos
unidades, se procedio a alimentar las caracteristicas de la carga tipo Tight/Shale Oil, para
lo cual se selecciond y consideraron las propiedades del crudo no convencional tipo Shale
Oil de Eagle Ford, JOG Karnes, County, TX. 42-45°API, descrita en la Tabla 19. Primero
se acondiciona la carga del crudo no convencional tipo Tight/Shale Oil, quitando la fraccién
ligera que no es necesario alimentarla a la unidad FCC dado que seria inerte y es posible
tener problemas de separacién en los equipos corriente abajo dentro de la unidad, el cual
representa alrededor de un 32% vol. de gasolina. De no eliminar esta fraccion ligera, es

posible que se desintegre a fracciones mas ligeras tales como gas LP o bien gas seco.

152



INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL
ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADOS E INVESTIGACION =3
MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS E ESII

En las Tablas 28 y 29 se muestran las propiedades y la destilacion ASTM D-2887
consideradas en el escalamiento utilizando el simulador Aspen HYSYS CatCracker® para
la prediccion de rendimientos de las mezclas con Tight/Shale Oil con gaséleo convencional
y Tight/Shale Oil con gasoleo hidrotratado.

En el simulador Aspen HYSYS y el mddulo CatCracker®, en la seccion Feed Data y
Properties, se definen las cargas Feed 1 y Feed 2, en donde se proporciona la
caracterizacion tanto del gaséleo convencional y/o hidrotratado, asi como del crudo no

convencional tipo Tight/Shale Oil.

Posteriormente, para obtener la caracterizacion de las mezclas, se fue variando la
proporcion de gasoéleo convencional y/o hidrotratado con el crudo no convencional tipo

Tight/Shale Oil; se estimd la proporcién correspondiente de cargas considerando desde:

a) TSO 90-10 80-20 70-30 60-40 50-50 40-60 30-70 20-80 10-90 GOV
b) TSO 90-10 80-20 70-30 60-40 50-50 40-60 30-70 20-80 10-90 GHDT

para una carga de proceso de 40,000 BPD de cada unidad FCC, en la seccion de Operation
y Feeds. Conforme se vario la proporcion de mezcla, se fueron obteniendo las propiedades
correspondientes de la mezcla como, peso especifico 60/60°F, destilacion ASTM D-2887,
nitrégeno basico y total, contenido de azufre, metales, como se observan en las Tablas 25

y 26, las cuales se visualizaron en la pestafia Result y posteriormente en Feed Blend.
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Tabla 28. Caracterizacion de la mezcla Tight/Shale Oil y gaséleo convencional.

Mezcla Tight/Shale Oil-GOV 100% 90% 80% 70% 60% 50% 40% 30% 20% 10% 0%
Gravedad especifica 60/60°F  0.8075 0.8187 0.8301 0.8414 0.8528 0.8641 0.8754 0.8868 0.8980 0.9095 0.9207
°API 43.73 41.34 38.95 36.68 34.43 32.25 30.14 28.06 26.06 24.07 22.19
Factor Kuop 12.33 12.28 12.23 12.18 12.13 12.08 12.03 11.98 11.93 11.88 11.83
Destilacion ASTM D2887
TIE 127 129 132 139 138 144 159 159 176 198 293
5% 142 146 151 163 167 177 195 200 231 276 327
10% 155 161 169 182 191 207 230 246 276 310 361
30% 223 235 252 268 287 309 321 336 345 359 410
50% 311 322 336 348 359 366 370 372 379 384 449
70% 422 427 428 430 430 432 434 436 436 458 480
90% 596 574 567 554 540 518 508 508 507 504 521
95% 708 686 648 630 606 573 551 538 518 517 556
TFE 764 746 739 729 716 695 684 677 664 630 579
Carbon Ramsbottom, % peso 0.530 0.491 0.452 0.413 0.374 0.335 0.296 0.257 0.218 0.179 0.140
N2 basico, ppm 32.7 64.0 95.3 125.1 154.6 183.1 210.8 238.1 264.2 290.3 315.0
Nz total, ppm 138.0 240.2 342.7 440.2 536.6 629.7 720.4 809.5 895.0 980.3 1061.0
Azufre, % peso 0.1280 0.3677 0.6080 0.8366 1.0625 1.2809 1.4935 1.7024 1.9028 2.1028 2.2920
indice de Refraccion 1.4553 1.4611 1.4669 1.4727 1.4785 1.4843 1.4901 1.4959 1.5017 1.5075 1.5133
Vanadio, ppm 0.50 0.98 1.46 1.95 2.43 291 3.39 3.87 4.36 4.84 5.32
Niguel, ppm 0.12 0.31 0.50 0.69 0.88 1.07 1.26 1.45 1.64 1.83 2.02
Sodio, ppm 21.56 19.56 17.55 15.55 13.55 11.55 9.54 7.54 5.54 3.53 1.53
Fierro, ppm 5.00 4.67 4.33 4.00 3.66 3.33 2.99 2.66 2.32 1.99 1.65
Cobre, ppm 0.07 0.09 0.10 0.12 0.14 0.16 0.17 0.19 0.21 0.22 0.24
Calcio, ppm 4.77 4.41 4.05 3.69 3.33 2.97 2.61 2.25 1.89 1.53 1.17
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El carbdn residual se define como el residuo carbonoso formado después de la destruccion
térmica de una muestra. Las desintegradoras cataliticas estan generalmente limitadas en
la capacidad de quemado de coque, por lo tanto, la inclusion de residuo en la carga produce
mas coque y obliga a una reduccion en los rendimientos de la FCC. Las cargas con gasoleo
convencional generalmente tienen un carbén residual menor del 0.5% peso; para cargas

que contiene residuo, el numero puede ser tan alto como 15% peso [10].

Como se puede observar, el bajo contenido de Azufre es una ventaja muy atractiva que
presenta este tipo de crudos Tight/Shale Oil, ya que como se puede observar en la Tabla
25 el contenido es como de un 85% menor comparado con el del GOV lo cual permitira una
baja severidad en la operacion del proceso de hidrodesulfuracion de la gasolina producto
de reaccion de desintegracion.

La informacién contenida en esta Tabla 28 muestra que el gasdéleo de vacio que se alimenta
a la unidad FCC no contiene gasolina, sin embargo, en tanto se mezcla con el crudo no
convencional tipo Tight/Shale Oil la cantidad de gasolina que se alimenta a la unidad puede
cambiar desde 0% (1.5% vol. al 90% GOLV) hasta 29.3% vol. correspondiendo al
Tight/Shale Oil al 100 %. En principio es posible que una porcion de esta fraccion se

desintegre a fracciones mas ligeras tales como gas LP o bien gas seco.
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Tabla 29. Caracterizacion de la mezcla Tight/Shale Oil y gaséleo hidrotratado.

Mezcla Tight/Shale Oil-GHDT 100% 90% 80% 70% 60% 50% 40% 30% 20% 10% 0%
Gravedad especifica, 60/60°F 0.8075 0.8163 0.8253 0.8342 0.8431 0.8521 0.8610 0.8699 0.8788 0.8878 0.8966
°API 43.73 41.85 39.95 38.13 36.32 34.57 32.85 31.16 29.52 27.88 26.32
Factor Kuop 12.33 12.31 12.29 12.27 12.25 12.23 12.20 12.18 12.16 12.14 12.12
Destilacion ASTM D2887
TIE 127 143 146 154 152 159 176 176 194 219 311
5% 142 163 168 181 186 197 217 223 257 307 338
10% 155 171 179 193 202 219 244 261 292 328 365
30% 223 234 251 267 286 307 319 334 343 357 404
50% 311 314 327 339 350 357 360 362 369 374 436
70% 422 412 413 415 415 416 418 420 420 442 465
90% 596 553 546 533 520 499 489 489 488 485 504
95% 708 650 614 597 575 543 522 510 491 490 521
TFE 764 699 692 683 671 651 641 634 622 590 538
Carbén Ramsbottom, % peso 0.530 0.481 0.432 0.383 0.334 0.285 0.236 0.187 0.138 0.089 0.040
N2 bésico, ppm 32.7 38.7 44.8 50.6 56.4 62.1 67.6 73.0 78.2 83.5 88.5
N2 total, ppm 138.0 153.8 169.7 185.0 200.1 214.8 229.2 243.4 257.2 270.9 284.0
Azufre, % peso 0.1280 0.1905 0.2536 0.3139 0.3739 0.4321 0.4892 0.5454 0.5998 0.6542 0.7060
indice de Refraccion 1.4553 1.4595 1.4636 1.4678 1.4719 1.4761 1.4802 1.4844 1.4885 1.4927 1.4968
Vanadio, ppm 0.50 0.63 0.77 0.90 1.03 1.15 1.27 1.40 151 1.63 1.74
Niquel, ppm 0.12 0.22 0.32 0.41 0.51 0.60 0.69 0.78 0.86 0.95 1.03
Sodio, ppm 21.56 19.33 17.08 14.92 12.78 10.71 8.67 6.66 4.72 2.78 0.93
Fierro, ppm 5.00 4.56 4.11 3.68 3.26 2.85 2.44 2.05 1.66 1.28 0.91
Cobre, ppm 0.07 0.08 0.09 0.11 0.12 0.13 0.14 0.15 0.16 0.17 0.18
Calcio, ppm 477 4.37 3.96 3.56 3.16 2.76 2.35 1.95 1.55 1.14 0.74
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Conforme se aumenta la proporcion de crudo tipo Tight/Shale Oil en la mezcla, la
concentracion de Azufre disminuye, pero en menor proporcion respecto al gasoéleo

convencional.

Para el caso de las impurezas o contaminantes, que es el caso del contenido metalico
presentes en la carga los cuales afectan de manera severa al catalizador, se puede
observar que a medida que se aumenta la fraccion volumétrica del crudo tipo Tight/Shale
Oil dentro de la mezcla tanto con gasoleo convencional como con gaséleo hidrotratado la
presencia de estos disminuye de manera notoria, exceptuando el contenido de Sodio,
debido a que el crudo tipo Tight/Shale Oil contiene una mayor cantidad de Sodio en

comparacion con los gasoleos.

En lo que se refiere a la gravedad °API se puede observar que para las mezclas de ambos
gasOleos (gasoleo convencional y gaséleo convencional) existe un aumento, en mayor
grado para el GOV comparado con el GHDT conforme se disminuye la proporcionalidad de
cada uno de los gasoleos en las mezclas, consecuencia de la naturaleza quimica de las

especies presentes en cada uno de ellos.

También la informacién contenida en esta Tabla muestra que el gaséleo de vacio que se
alimenta a la unidad FCC no contiene gasolina, sin embargo, en tanto se mezcla con el
crudo no convencional tipo Tight/Shale Oil la cantidad de gasolina que se alimenta a la
unidad puede cambiar desde 0% (0.6% vol. al 90% GOLV) hasta 29.7 %vol.
correspondiendo al Tight/Shale Oil al 100 %, dado que es una carga aun mas ligera.

Referente al comportamiento de las curvas de destilacion ASTM-D-2887 se puede observar
que el crudo no convencional tipo Tight/Shale Oil tiene una temperatura final de ebullicién
superior entre 164 y 202 °C con respecto a los gasoéleos de vacio e hidrotratado, por lo cual
se puede suponer que el procesamiento de crudo no convencional tipo Tight/Shale Oil al
100 % aumentaria el rendimiento de gasolina como resultado de la desintegracion de la

fraccion pesada.

En las Tablas 30 y 31, se muestran los productos obtenidos de las mezclas con las

principales condiciones de operacion.
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Tabla 30. Productos obtenidos de la mezcla Tight/Shale Oil y gaso6leo convencional

100%TSO - 70%TSO - 50%TSO - 30%TSO -  0%TSO -

Mezcla 0%GOV 30%GOV  50%GOV  70%GOV  100%GOV
Temp. de Reaccion, °C 520 520 520 520 520
Temp. Prec. Carga, °C 265 265 265 265 265
Rel. Catalizador/Aceite 37.29 33.20 29.62 26.47 22.63
Gas combustible, m3/B 1.90 1.59 2.18 2.90 4.24
H2S, m3/B 0.12 0.66 0.93 1.21 1.69
Propano-Propileno 6.10 7.08 7.74 8.50 9.78
Butano-Butileno 13.42 13.69 13.77 13.91 14.12
Gas LP 19.52 20.77 21.51 22.41 23.90
Nafta Cs221.1°C 73.69 64.40 57.84 51.55 42.53
ACL 221.1-343.3°C 6.33 10.79 13.61 16.08 19.42
Fondos 343.3°C + 2.30 7.26 11.17 15.05 20.65
Coque, % peso 4.86 5.01 5.08 5.15 5.27
Total 101.84 103.21 104.12 105.09 106.50
Conversion 91.37 81.95 75.23 68.87 59.93

Tabla 31. Productos obtenidos de la mezcla Tight/Shale Oil y gaséleo hidrotratado

100%TSO -  70%TSO - 50%TSO -  30%TSO - 0%TSO -

Mezcla 0%GHDT  30%GHDT  50%GHDT  70%GHDT 100%GHDT
Temp. de Reaccion, °C 514 514 514 514 514
Temp. Prec. Carga, °C 139 139 139 139 139
Rel. Catalizador/Aceite 60.82 54.12 48.46 43.59 37.71
Gas combustible, m3/B 2.10 1.80 2.46 3.22 4.56
H2S, m3/B 0.13 0.28 0.35 0.42 0.52
Propano-Propileno 6.53 7.93 8.83 9.80 11.31
Butano-Butileno 14.17 15.11 15.56 16.00 16.60
Gas LP 20.70 23.04 24.39 25.80 27.92
Nafta Cs221.1°C 75.93 68.99 63.89 58.86 51.43
ACL 221.1-343.3°C 3.93 7.56 9.95 12.10 15.05
Fondos 343.3°C + 0.94 3.64 5.97 8.38 12.05
Coque, % peso 6.05 6.15 6.20 6.24 6.31
Total 101.50 103.23 104.20 105.13 106.45
Conversion 95.13 88.80 84.09 79.52 72.89

Como se observan en ambas tablas, se llevo a cabo un procesamiento total de carga de

40,000 barriles por dia en todos los casos; los rendimientos de gasolina son beneficiados
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al procesar mayor volumen de mezcla de crudo tipo Tight/Shale Oil. La produccion de gas
LP es méas baja en el procesamiento de mayor crudo tipo Tight/Shale Oil y gasoéleo
convencional, sin embargo, se observa el mismo efecto en la mezcla de crudo tipo
Tight/Shale Qil y gasoéleo hidrotratado, pero la produccion tanto de gasolina como de gas
LP es mayor en este tipo de mezcla. El gas combustible y el gas amargo también sufren un
aumento. Con respecto al coque producido es ligeramente menor en la mezcla con gasoleo

convencional y mayor en la mezcla con gaséleo hidrotratado.
IV.7 Casos de Estudio.

IV.7.1 Resultados de mezclas con Gasoéleo de Vacio convencional y Tight/Shale OQil y
Gasoéleo Hidrotratado y Tight/Shale Oil.

Una vez alimentada las caracteristicas de este crudo no convencional, como mezcla con
las caracteristicas del GOV de cada unidad FCC, se procedio a llevar a cabo las mezclas
(variando flujos de GOV y Shale Oil para completar carga de 40,000 BPD) obteniendo los
siguientes comportamientos en rendimientos, gravedad especifica, contaminantes en la

carga, numero de octano y azufre en gasolina en cada unidad FCC.

Los resultados que se obtuvieron para cada una de las unidades de desintegracion
catalitica se pueden observar en las Figuras 63 a 65, donde se muestran los diferentes
rendimientos volumétricos (Gasolina, GLP, ACL, Fondos) y masicos (Coque, Gas Seco y
Gas Acido) de los productos obtenidos asi como los niveles de conversion obtenidos para
cada mezcla, estos resultados a simple vista se pueden considerar convincentes y acorde
a lo esperado, recordando que solo existi6 cambio en el tipo de carga que procesa cada
una de las unidades cataliticas y no asi del catalizador ya que se utilizé el mismo catalizador
de proceso que se encuentra circulando en cada una unidad de proceso FCC para la
estimacion de rendimiento a productos y variables tanto dependientes como independientes
del mismo proceso FCC. Normalmente, la produccién Gasolina o nafta obtenida ha sido el
producto mas importante del proceso FCC, considerando el esquema de refinacion que se

tiene en nuestro pais contribuyendo al pool de gasolina en alrededor del 35-40%.
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IV.8 Primer caso de estudio: Rendimiento de productos variando concentraciéon de
mezcla Tight/Shale Oil vs GOV y GHDT.

A continuacion, en la Figura 63, se muestra el rendimiento de los productos procesando
100 % de carga de proceso, es decir los 40,000 BPD, en diferentes proporciones de crudo

tipo Tight/Shale Oil y gaséleos:

v
o

Rendimiento, % vol.
w N
o o

N
o

10

TSO 90 80 70 60 50 40 30 20 10 GOV/GHDT
Meazcla Shale Oil-GOV, % vol.

-<% = Nafta GOV - <%= Gas LP GOV === ACL GOV --& - Fondos GOV

—O— Nafta GHDT ~ —&—GasLP GHDT —@— ACL GHDT —O—Fondos GHDT

Figura 63. Rendimiento de productos.

En las Figura 63 se observa que al tener 100% vol. de Tight/Shale QOil el rendimiento de
gasolina es casi del 74-77% vol; y el caso contrario al tener 100 de GOV y GHDT el
rendimiento de gasolina disminuye a casi el 50% vol; ya que serian cargas muy pesadas,
manteniendo las mismas condiciones de operacién de cada unidad FCC, es decir 520°C y

514°C, respectivamente.

En lo que se refiere al rendimiento de gas LP, este tiende a aumentar ligeramente conforme
la proporcion de crudo tipo Tight/Shale Oil disminuye. En relacién con el rendimiento de

ACL y de fondos, conforme se incrementa la mezcla del crudo no convencional tipo
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Tight/Shale Oil, ambos disminuyen, pero con la mezcla del GHDT aun disminuyen mas lo

cual también favorece a mayores conversiones de la unidad FCC-II.

Es importante mencionar que también estos rendimientos se alcanzan con el catalizador de
desintegracién normal que se emplearon en ambas unidades FCC, los rendimientos a
gasolina y el de gas LP aun podrian ser méas altos, si los catalizadores de desintegracion
se disefiaran a la desintegracion de las mezclas de crudos no convencionales con gaséleo
convencional e hidrotratado, por las caracteristicas propias de los crudos tipo Tight/Shale
Oil.

En la Tabla 32, se observa a manera de resumen los rendimientos de productos variando
las mezclas de Shale Oil y de Gaso6leo para procesar 40,000 BPD en cada unidad FCC. Es
importante mencionar que el tiempo de reaccién en la unidad FCC-I es de 2 segundos y en
la unidad FCC-Il es de 1 segundo, el cual se puede manifestar en el rendimiento de
productos.

Tabla 32. Rendimiento de productos

100%TSO - 70%TSO - 50%TSO - 30%TSO - 0%TSO -
0%GOV/GHDT 30%GOV/GHDT 50%GOV/GHDT 70%GOV/GHDT 100%GOV/GHDT

FCC-l FCC-ll FCC-l FCC-ll FCC-I FCC-ll FCC-l FCC-lI FCC-I FCC-II

Nafta 73.69 7593 6440 6899 57.84 63.89 5155 58.86 42.53 51.43
GasLP 1952 20.70 20.77 23.04 2151 2439 2241 25.80 23.90 27.92
ACL 6.33 3.93 10.79 7.56 13.61 9.95 16.08 12.10 19.42 15.05
Fondos 2.30 0.94 7.26 3.64 11.17 5.97 15.05 8.38 20.65 12.05

Asi mismo, en las Figuras 64 y 65 se observa que al tener carga 100% vol. de Shale Oil el
rendimiento de coque para mantener el balance termodindmico de la unidad FCC es un
poco menor que al procesar carga convencional al 100%. Es probable que la mezcla 6ptima
fluctué entre 60% de Shale Oil, 40% de GOLV, 6 50% de Shale Oil, 50% GOLV, para
mantener rendimiento de coque en los valores tradicionales de la FCC, asi como la

produccion de gas seco.
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Rendimiento, % peso
w

TSO 90 80 70 60 50 40 30 20 10 GOV
Meazcla Tight/Shale 0il.GOV, % vol.

Gas Seco, % peso

Coque, % peso

Figura 64. Rendimiento de Gas Seco y Coque Unidad FCC-I.

Rendimiento, % peso

TSO 90 80 70 60 50 40 30 20 10 GHDT
Meazcla Tight/Shale Oil-GHDT, % vol.

Gas Seco, % peso

Coque, % peso

Figura 65. Rendimiento de Gas Seco y Coque Unidad FCC-II.
IV.8.1 Comportamiento de la gravedad especifica

Es de esperarse también variacion en la gravedad especifica con las diferentes
proporciones de mezcla, para procesar 40,000 BPD de carga de proceso en cada unidad
FCC.
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TSO 90 80 70 60 50 40 30 20 10 GOV
Mezcla Tight/Shale Oil-GOV, % vol.

Specific Gravity 60F/60F

Figura 66. Gravedad especifica Unidad FCC-I.
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Figura 67. Gravedad especifica Unidad FCC-II.

En las Figuras 66 y 67, conforme se procesa mayor cantidad de GOV, la carga de proceso

tiende a ser mas pesada y viceversa.
IV.8.2 Variacion del contenido de nitrégeno basico y nitrégeno total

También se observan cambios de este elemento como se observa a continuacion:
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Figura 68. Contenido de N2 Basico y N2 Total Unidad FCC-I.
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Figura 69. Contenido de N2 Basico y N, Total Unidad FCC-II.

Asi mismo en las Figuras 68 y 69, conforme se procesa mayor cantidad de GOV, la carga
de proceso tiende a tener mas contaminantes de nitrégeno total y nitrégeno basico, que son

venenos temporales del catalizador de FCC.
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IV.8.3 Comportamiento del contenido de Azufre y Carb6n Conradson

En lo que concierne al contenido de azufre y contenido de carbédn Ramsbottom, en las
Figuras 70 y 71, el contenido de azufre total es menor con mayor proporcién de
procesamiento de Tight/Shale Oil, mientras que el contenido de carbén Ramsbottom es
contrario, es decir, se esperaria que el contenido de carbdén aumentara conforme se
procesa mayor cantidad de GOV, pero en la Tabla 19 el contenido de Carb6n Ramsbottom
es menor en la carga a la unidad FCC-1 y mayor en el crudo tipo Tight/Shale Oil.
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Sulfur [wt %]

Conradson Carbon Residue [wt %]

Figura 70. Contenido de Azufre y Carbdn Conradson Unidad FCC-I.
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Figura 71. Contenido de Azufre y Carb6n Conradson Unidad FCC-II.
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IV.8.4 Comportamiento de los contaminantes en la carga a procesar

En lo que se refiere al contenido de metales en las mezclas de cargas, en las Figuras 72y
73, el contenido de Vanadio, Niquel y Cobre tiende a aumentar conforme se procesa menor
cantidad de Shale Oil en la unidad FCC-I y en la unidad FCC-II se tiene el mismo efecto de

incremento de metales, pero muy ligeramente.

Por otra parte, el contenido de Sodio y Fierro, tienden a disminuir conforme se procesa
menor cantidad de Shale Oil, mismo efecto para ambas unidades FCC con el contenido de
Carbén Ramsbottom, derivado al mayor contenido de estos metales en crudo Shale Oil y

menor contenido en la carga de proceso de la unidad FCC-I de la Tabla 19.

25

20

15

10

Contaminantes, ppm

TSO 90 80 70 60 50 40 30 20 10 GOV
Mezcla Tight/Shale Oil-GOV, % vol.
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Iron Content [ppmwt] Copper Content [ppmwt]

Figura 72. Contenido de Metales Unidad FCC-I.
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Figura 73. Contenido de Metales Unidad FCC-II.

IV.8.5 Calidad del octano de la nafta

Es importante decir que uno de los desafios importantes a vencer al procesar cargas tipo

Tight/Shale Oil en las unidades FCC, es la disminucién tanto del octano RONC como del

octano MONC de la nafta obtenida. Sin embargo, los resultados obtenidos muestran

variaciones minimas, las cuales se pueden observar en las Figuras 74 y 75 asi como en la

Tabla 33.
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Figura 74. Octano RONC y MONC Unidad FCC-I.
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Figura 75. Octano RONC y MONC Unidad FCC-II.

En la Tabla 33, se tiene la comparacion de los octanos RONC y MONC variando la

proporcion de las mezclas de Shale Oil y de GOV.

Tabla 33. Comparaciéon de octanos de la nafta

100%TSO - 70%TSO - 50%TSO - 30%TSO - 0%TSO -

Datos Reales o ~5\//GHDT 30%GOVIGHDT 50%GOV/GHDT ~ 70%GOV/GHDT  100%GOV/GHDT

FCC-l FCC-ll FCC-l FCC-ll FCC-l FCC-ll FCC-l FCC-ll FCC-l FCC-ll  FCC-l FCC-II
RON 91.6 92.1 92.67 9201 93.26 92.38 93.66 92.65 94.02 92.90 94.54 93.27
MON 81.3 81.7 86.23 86.74 85.14 86.00 84.42 85.48 83.79 85.01 82.95 84.35

Una de las propiedades fisicoquimicas que se debe tener muy presente de la Gasolina
obtenidas de los procesos de refinacion y del pool como producto terminado es el octano

RON (Research Octane Number) y el octano MON (Motor Octane Number).

Es importante mencionar que dependiendo del tipo de gasdéleo que se procese en cada

unidad FCC, ya sea gaso6leo convencional o gaséleo hidrotratado el octano de la gasolina
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aumentara cuando las cargas a procesar sean del tipo aromatico, y a su vez el octano de
la gasolina disminuira cuando las cargas a procesar sean del tipo parafinico, en funcion del

del factor de caracterizacién Kuop que se tenga de cada carga.

IV.8.6 Variacion del contenido de azufre en la nafta.
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Figura 76. Contenido de Azufre en Gasolina Unidad FCC-I.
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Figura 77. Contenido de Azufre en Gasolina Unidad FCC-II.
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En relacion con el elemento mas dafiino en la nafta, el contenido de azufre se mantiene
muy bajo a mayor procesamiento de crudo Shale Oil, y en rango del 30 al 45 %vol. de Shale
Oil y 70 a 55 % vol. de GOV, respectivamente, se mantiene un poco mas bajo el valor de
este contaminante, como se observan en las Figuras 76y 77.

IV.9 Segundo Caso de estudio: Variacion de la Temperatura de Reaccién

La temperatura de reaccién es una variable de operacidn muy importante dentro del
proceso de desintegracion catalitica fluidizado, y aparte de que es una variable
independiente, es muy interesante observar el comportamiento de esta variable conforme

aumenta en la temperatura del Reactor, como se indica a continuacion [24]:

e Aumenta la relacion catalizador/aceite

¢ Aumenta la temperatura del regenerador

e Aumenta la conversion

o Aumenta o disminuye el rendimiento de nafta dependiendo de la temperatura de
reaccion de operacion, si esta incrementa demasiado se puede llegar a la
sobredesintegracion de la nafta

o Aumenta el rendimiento de C, y olefinas

e Favorece el octanaje de la gasolina y el numero de Bromo

e Aumenta la aromaticidad del ACL

e Aumenta ligeramente el rendimiento de coque

A continuacion, en las Figuras 78 y 79, se muestra caso de estudio de los rendimientos de

los productos variando la temperatura de reaccién para cada unidad FCC.

IV.9.1 Gas combustible vs Temperatura de reaccion
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60% GOV-40% TSO —0—50% GOV-50% TSO —0—40% GOV-60% TSO —0—30% GOV-70% TSO
—0—20% GOV-80% TSO —0—10% GOV-90% TSO —0—0% GOV-100% TSO

Figura 78. Gas combustible vs Temperatura de Reaccién Unidad FCC-I.
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Figura 79. Gas combustible vs Temperatura de Reaccién Unidad FCC-II.

hasta 540°C de temperatura de reaccion.
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En las Figuras 78 y 79, el efecto del aumento de la temperatura de reaccién, observa que
la produccion de gas seco es alto conforme la temperatura de reaccion alcanza los 540°C
tanto para carga de gasoleo al 100% y con carga Shale Oil al 100%, aun més; este cambio
se nota alin méas después de los 550°C; en las unidades de FCC con carga convencional
de combustion parcial la temperatura de reaccion oscila entre los 510°C hasta los 525°C,

mientras que las unidades de combustion completa con carga hidrotratada operan de 525°C
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IV.9.2 Gas LP vs Temperatura de reaccion

Como se coment6é anteriormente, se tiene un incremento de C4 lo que favorece el
rendimiento de Gs LP, como se observa en las Figuras 80 y 81.:
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Figura 80. Gas LP vs Temperatura de Reaccién Unidad FCC-I.
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Figura 81. Gas LP vs Temperatura de Reaccién Unidad FCC-II.

Asi mismo el rendimiento de gas LP se favorece a mayor temperatura de reaccion, siendo
mayor después de los 540°C, como se observa en ambas Figuras.
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IV.9.3 Nafta vs Temperatura de reaccion

Como se comentd el rendimiento de nafta aumenta o disminuye dependiendo del punto de

sobre desintegracién como se observa en las Figuras 82y 83:
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Figura 82. Nafta vs Temperatura de Reaccion Unidad FCC-I.
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Figura 83. Nafta vs Temperatura de Reaccidon Unidad FCC-II.

Sin embargo, el rendimiento de gasolina hasta los 520°C de reaccion es favorable, y

conforme aumenta la temperatura de reaccion, el rendimiento de gasolina comienza a ser
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afectado por efecto de la sobre desintegracion de ésta, para ambos tipos de carga y
mezclas.

IV.9.4 ACL vs Temperatura de reaccion
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Figura 84. ACL vs Temperatura de Reaccién Unidad FCC-I.
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Figura 85. ACL vs Temperatura de Reaccién Unidad FCC-II.
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La produccién de pesados como el ACL en la Figuras 84 y 85, asi como de los fondos en

la Figuras 86 y 87 también disminuyen conforme aumenta la temperatura de reaccion para

ambos tipos de carga y mezclas, y por efecto de esta disminucion la conversién aumenta.

IV.9.5 Fondos vs Temperatura de reaccion
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Figura 86. Fondos vs Temperatura de Reaccion Unidad FCC-I.
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Figura 87. Fondos vs Temperatura de Reaccién Unidad FCC-II.
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IV.9.6 Gas acido vs Temperatura de reaccion

La produccién de gas acido conforme incrementa la temperatura de reaccion y el tipo de
carga, asi como mezclas, el efecto es minimo, mas bien es por la naturaleza del tipo de

carga y de la proporcion de las mezclas, como se observa en las Figuras 88 y 89:
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Figura 88 Gas acido vs Temperatura de Reaccién Unidad FCC-I.
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Figura 89. Gas acido vs Temperatura de Reaccién Unidad FCC-II.
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IV.9.7 Octanos RONC y MONC vs Temperatura de reaccién

Asi mismo en las Figuras 90 hasta la 93, se observa el comportamiento del efecto del
incremento de la temperatura de reaccién en el octanaje de la gasolina, y tomando en
consideracion que una de las reglas de dedo es que, por cada 10°C de incremento de
temperatura de reaccién, el octano RONC aumenta 1.0 unidades RONC y 0.7 unidades
MONC [22].
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Figura 90. Octano RONC vs Temperatura de Reaccién Unidad FCC-I.

177



INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL
ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADOS E INVESTIGACION =t
MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS Eall

Octano RONC
] o o o 103 o
0o o N » () ]

-]
a

"
B

490 500 510 520 530 540
Temperatura de reaccion, °C.
=—0—100% GHDT-0% TSO =0—90% GHDT-10% TSO —0O—80% GHDT-20% TSO 70% GHDT-30% TSO
60% GHDT-40% TSO =0—50% GHDT-50% TSO —0O—40% GHDT-60% TSO =—0—30% GHDT-70% TSO
—0—20% GHDT-80% TSO —0O—10% GHDT-90% TSO =0=—0% GHDT-100% TSO

Figura 91. Octano RONC vs Temperatura de Reaccion Unidad FCC-II.

El Numero de Octano de Investigacién (RON), es una medida de la capacidad antidetonante
de un combustible comparado con un combustible de referencia, para lo cual se hace uso
de una maquina de ignicion por chispa y compresion variable que funciona a una velocidad
constante de 600 rpm. Anteriormente, para los altos niveles de Plomo, normalmente el
octano RONC constituia un factor limitante en el mezclado de las gasolinas, pero para los
bajos niveles de Plomo, el octano MON se habia vuelto mas importante [30].
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Figura 92. Octano MONC vs Temperatura de Reaccién Unidad FCC-I.

178



INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL r
ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADOS E INVESTIGACION
MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS

™

ESI

Octano MONC
~ ~ -] -] -J -]
o -] o N H (=)

~
5

~
N

~
o

490 500 510 520 530 540
Temperatura de reaccion, °C.
—0—100% GHDT-0% TSO —=0—90% GHDT-10% TSO 80% GHDT-20% TSO 70% GHDT-30% TSO
60% GHDT-40% TSO —0O—50% GHDT-50% TSO —0—40% GHDT-60% TSO —0—30% GHDT-70% TSO
—0—20% GHDT-80% TSO —0—10% GHDT-90% TSO —0—0% GHDT-100% TSO

Figura 93. Octano MONC vs Temperatura de Reaccion Unidad FCC-II.

El Numero de Octano Motor (MON), es una medida de la capacidad antidetonante de una
muestra de combustible comparada contra un estdndar de prueba en una maquina de
prueba de compresion variable y cilindro simple que funciona a 900 rpm. Representa una
medida de que tan bien funciona el combustible en una maquina sometida a alta carga o
velocidad. El octano MON de la gasolina desintegrada depende de su composicion. Se
favorece por las mayores concentraciones de moléculas ramificadas, iso-olefinas y

arométicos [30].

La calibracion efectuada con el médulo CatCracker® de Aspen HYSYS V11.0, permite
estimar de forma precisa los rendimientos de productos de ambas unidades FCC;
desarrollando la cinética adecuada con los factores de calibracion estimados en cada
unidad FCC, lo que a su vez permite llevar a cabo las mezclas de crudo no convencional
tipo Tight/Shale Oil con Gaséleos de Vacio convencionales o Gas6leos Hidrotratados y ver
su comportamiento desde 0 hasta 100% vol, asi como el caso de estudio del

comportamiento con la temperatura de reaccion en cada porcentaje de mezcla.
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IV.10 Simulacién de la Torre Fraccionadora Principal Unidad FCC-I.

La capacidad de la torre fraccionadora es de 50 000 BPD de carga a la planta de disefio, y
un maximo de 55 000 BPD.

Las funciones de la torre fraccionadora 1-E son las mismas que cualquier otra de las torres
de destilacion de crudo. Lleva a cabo la separacién de grupos de hidrocarburos, cada uno
de ellos teniendo un rango relativamente estrecho de ebullicion, y provienen de una mezcla
de hidrocarburos que tiene un amplio rango de ebullicién. En la torre fraccionadora, los
vapores del separador del convertidor son separados en cuatro fracciones principales.

Siendo estas:

1) El material con mayor temperatura de ebullicion el cual es colectado en los
fondos de la fraccionadora como "lodo" y aceite decantado.

2) El siguiente material de temperatura de ebullicion inferior al interior, el cual es
colectado en la parte inferior del lecho empacado No. 5 de la fraccionadora como
aceite ciclico pesado.

3) Un material con temperatura de ebullicion aiin menor, colectado en la parte inferior
del lecho empacado No. 3 de extraccion del aceite ciclico ligero y que viene a ser lo
mismo que aceite esponja.

4) Los componentes mas ligeros de los efluentes del reactor, los cuales salen por el
domo de la fraccionadora como vapor. El vapor contiene componentes tales como
gasolina, gases de hidrocarburos ligeros, vapor y gases inertes. Los vapores son
condensados en los 1-Cs y llegan al acumulador 3-F, una parte se utiliza como
reflujo normal al plato superior del domo de la torre, y la otra va al sistema de

recuperacion de vapores VRU.

En contraste con la mayoria de otros sistemas de torres fraccionadoras, a este sistema lo
rodean equipos cuya funcién es eliminar el catalizador que llegé junto con los vapores de

carga, por concentracion y decantacion de este para regresarlo al convertidor.

Dentro del ambiente de simulacién de Aspen HYSYS, se selecciond la torre fraccionadora

para FCC, dentro del palette de Models and Streams, seleccionando el modelo: FCCU Main
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Fracctionator, utilizando el modelo de Peng-Robinson, como se muestra en la Figuras 94
y 95, respectivamente.

Design | Paremeters | Side Ops | Intemals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |
Column Name ~ 1-E Sub-Flowshest Tag  COLB:
~Inlet Streams Stage Numbering ——
@ Top Down
Internal Stream External Stream Inlet Stage Transfer Basis | Split )
11 2 20_Main TS PHHash [ Bottom Up
A 19 20_Main TS PHAash T [
VACL VMP ACL 4_2-E P-HFlash [ b |
2.2 56 9_Main TS P-HFash [ T
PA_ACP_Q-Pump << Stream >> 9 None Req'd [ split Inlets
PA_1-ACL.Q-Pump << Stream >> 7 None Req'd
Design and Specify Column Intemals
Outlet Streams
Internal Stream External Stream Outlet Stage Typ|  Transfer Basis P Top: 3197 kPa
AcDecantado 24 20_Main TS L P-HFlash *
NAFTFCC  Naphtha Ligera Condenser L P-H Flash P Top: 2087 kPa
LG 36 Condenser v P-H Flash
[ c1 Condenser  Q None Req'd
ACL 30 4 2E L P-HFlash |z s “empty>
ABFCC AA-FCC Condenser W P-H Flash
ACESP ACESP 12_MainTS L P-HFlash P Bot 2419 kPa
PA_ACP_Q-Ceoler <<Stream >>  PA Slurry_Cooler Q None Req'd
PA_1-ACL O-Cs <<Stream>> PA1-ACP Cooler Q. None Req'd
Al Cor 34A <empty> v P-H Flash
PA Slurry_Draw 20 20_MainTS L P-H Flash
NP NP 6_E1T L P-HFlash -

Deiete ||

Figura 94. Conexiones Torre Fraccionadora Principal.

Como se puede observar en la Figura 94, se muestran las entradas y salidas de la torre
fraccionadora principal una vez conectadas y que finalmente después de una serie de

ajustes, converge la torre.

Design | Paremeters | Side Ops | Internals | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Dynamics |
Desigs Optional Checks Profile
Connect tions. [ Input Summary ] [ View Initial Estimates... ] Temperature vs. Tray Position from Top
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Specs Summary | Ier | Step Equilibrium Heat / Spec ‘ © Press 2500 3 — ==l
Subcaoling © Floms 1500 FA2T ooy
Notes 5000
-50.00 T T
o s 10 E 2 B o
Specifications
Specified Value Current Value Wt Eor | Active | Estimate| Current
Reflux Ratio 0.6939 1.288 08363 [ 2 r El
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Reflux: 152.4 m3/h 1524 00000 M v ~
ACL 30.00 m3/h 30.00 00000 F [ ¥ =
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Tnafta 95 1856 C 158.1 00055 [0 ~ r
PA-Slurry 351.1 m3/h 3511 00000 M ~ ~
PA-Slurry T-ret 2330C 2330 00000 M ~ 4
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Q conden -1.557+008 kJ/h -1.023e-008 00057 T ~ r
[ vew. ][ addspec. | [ GroupAcive | [ updateinactive | pegrees of Freedom 0
b [ commmorer. [ n | e | S ¢ V- 0vie oo

Figura 95. Monitoreo de la Torre Fraccionadora Principal.

Asi mismo en la seccién Monitor, se llevan a cabo los ajustes de corrientes, cuidando que

los grados de libertad se mantenga en 0, de lo contario se tienen que ajustar las corrientes
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lo necesario para que estas estén dentro de los parametros de produccion real y sea
altamente confiable, como se observa en la Figura 95.

La columna principal es representada por 20 platos tedricos. La presion del domo de la torre
fraccionadora se establecid en 2.13 K/cm? y la presion del fondo en 2.47 Kg/cm?, se
alimentaron los pseudocomponentes a la salida del efluente del reactor que se generaron
en el momento en la calibracion en fase vapor, para una carga de proceso de 40,000 BPD,
gue a continuacion se enlistan en la Tabla 34.

Tabla 34. Componentes y Pseudocomponentes

Componentes y Flujo de masa

2trans-Pentileno
2cis-Pentileno
Ciclopentano

Pseudocomponentes Lb/hr
Hidrogeno 107.5464091
Nitrogeno 1019.70389

CcoO 8.341607312
Oxigeno 27.21295648
Metano 4344.603347
Etileno 3239.634253
Etano 3123.319718
CO2 303.8278319
H2S 3411.600538
Propileno 15637.08799
Propano 7430.872155
i-Butano 11855.64845
i-Butileno 6179.965397
1-Butileno 5070.740838
13-Butadieno 264.7966555
n-Butano 5964.303143
2trans-Butileno 5792.617138
2cis-Butileno 4331.257799
i-Pentano 15848.81728
1-Pentileno 1974.166216
n-Pentano 3803.716148
H20 3.05E-03
2M-1-butileno 444 5725481
3M-1-butileno 647.0511344
2M-2-butileno 6888.673642
2M-13-C4== 562.186602

4335.682772
2552.990871
264.1025039

NBP[5]155* 89047.89857
NBP[5]183* 90735.71193
NBP[5]210* 71861.07571
NBP[6]232* 11190.56271
NBP[6]249* 15325.28149
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NBP[6]267* 14561.05775
NBP[7]278* 0

NBP[7]290* 0

NBP[7]301* 0

NBP[8]322* 7629.201202
NBP[8]347* 6846.954428
NBP[8]372* 5882.776894
NBP[8]396* 4329.397515
NBP[8]421* 2941.979332
NBP[8]447* 2026.27433
NBP[8]471* 1601.221242
NBP[8]497* 1042.23951
NBP[8]522* 760.5330664
NBP[8]546* 533.4029995
NBP[8]575* 345.5335452
NBP[8]602* 244.2815971
NBP[8]624* 226.3241293
NBP[8]648* 293.8525027

Dentro del entorno de la torre fraccionadora en el simulador Aspen HYSYS aparecen una
serie de péaginas, clasificadas dentro de su pestafia correspondiente, de gran importancia
en el disefio y simulacién de la columna; como (Worsheet, Performance, Parameters,
Reaction, etc.), asi como (Monitor y Spec dentro de la pestafia Design y la pestafia Side
Ops).

e Monitor: se pueden ver los calculos de las iteraciones que hace el sistema y la
evolucién grafica de estos calculos de presion, temperatura y caudal. Ver los grados
de libertad que posee el sistema y activar o desactivar las especificaciones
existentes.

e Specs: desde esta pagina se puede ver, modificar, borrar o crear especificaciones
para el correcto funcionamiento de la columna.

e Side Ops: desde esta pagina se realiza la adiccion de equipos laterales a la torre de

destilacion.

Para que la torre pueda ser simulada por Aspen HYSYS los grados de libertad deben ser
0. Una vez que se cumplieron todas estas condiciones, se procede a la simulaciéon de la
torre fraccionadora, siendo necesario hacer los ajustes correspondientes para obtener los

siguientes resultados, que se muestran en la Tabla 35:
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Tabla 35. Resultados de simulacion de la Torre Fraccionadora Principal.

Rendimiento de productos Unidad FCC-I
Simulacion Planta
Gases (G:;dc(%r,nlgbﬁrtlble, Gas 17,179 14,232
C3'sy C4’s, Ib/hr 74,716 66,927
Nafta, Ib/hr 214,837 217,764
ACL, Ib/hr 103,717 177,312
Fondos, Ib/hr 19,860 24,261
Total,Ib/hr 430,309 500,496

Como se puede observar en la Tabla 35, los resultados de los rendimientos desde los gases
ligeros hasta la nafta, son relativamente muy cercanos; sin embargo los fracciones mas
pesadas como el ACL y los Fondos, son mayores a los reportados por la unidad FCC-I; en
la simulacion para obtener los resultados comentados, la presion del domo de la torre
fraccionadora fue de 2.13 kg/cm?y en la presion en el fondo de 2.47 kg/cm?, presiones con
las que se obtuvieron los resultado descritos, mientras que en la operacion real de la torre
la presiones del domo y fondo de la torre fraccionadora fueron de 1.48 kg/cm?y 1.83 kg/cm?,
respectivamente; adicionalmente también a las caracteristicas del catalizador utilizado que
no desintegran estos fondos de manera adecuada y lo cual se podria llevar a cabo
adecuando las propiedades fisicoquimicas del catalizador de proceso FCC, mejorarian y

disminuirian los rendimientos de ACL y de los Fondos.
IV.11 Balance Econémico

Un aspecto importante para considerar si es rentable o no rentable el empleo de estos
crudos no convencionales tipo Tight/Shale Oil mezclado con gasdéleo convencional y/o con
gasoOleo hidrotratado, es el aspecto econdémico, el cual es fundamental para conocer este

aspecto.
IV.11.1 Costos de produccién del crudo no convencional Tight/Shale Oil.

Para poder establecer el precio del Tight/Shale Oil los especialistas analizan 3 factores

principales que determinan el precio del petroleo:
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a) Oferta actual en términos de produccion. Este aspecto es regularmente controlado
por las cuotas de la OPEC (Organizacion de Paises Exportadores de Petroleo).

b) Acceso a suministros futuros, los cuales dependen de las reservas petroleras
(incluye lo que estéa disponible en las refinerias de EUA y la Reservas Petroleras
Estratégicas). Estas reservas pueden ser accesibles facilmente, incrementando el
suministro de crudo si el precio fuera muy alto. Arabia Saudita puede también
aprovechar su gran capacidad de reservas.

c) Demanda de crudo: Particularmente de los EUA; las estimaciones mensuales las
provee la EIA (Energy Information Administration). La demanda normalmente

aumenta durante las vacaciones de verano.
Por otro lado, estan las incertidumbres clave para establecer el precio del Tight/Shale Oil:

IV.11.2 Incertidumbres clave:

. Magnitud (oferta, demanda)

. Ritmo-distribucién: Produccion

. Elasticidad: Respuesta al cambio de una variable a otra

. Efectos lineales o no lineales:

. La relacién entre la caida del numero de perforaciones y la caida de producciéon

no es lineal ya que la distribucién de la produccion de crudo en la perforacion

es altamente sesgada

IV.11.3 Cobertura de gastos desiguales:

. Dentro de los mismos campos
. Economia pozo-pozo
. Mejora de productividad y eficiencia enmascarada, la cual hace que los gastos

sean altamente variables.

En general, se estima que los costos de produccion a nivel mundial estaran en el rango de
los costos actuales para EE. UU., donde la mayoria de los célculos se sitdan entre 60 y 80
dolares por barril el precio equilibrio para la produccion de LTO en los EE. UU. Algunas

estimaciones, indican que los productores de Shale Oil necesitan que el precio del barril
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oscile entre $40-$50 para pagar los bonos de alto rendimiento que requieren para financiar
la produccion. En la Figura 96, se indica los costos de produccion al punto de equilibrio del
Tight/Shale Oil en diferentes paises, sin incluir a los Estados Unidos.
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Figura 96. Costos estimados de produccién de Tight/Shale Oil en diferentes paises [31].

Por ultimo, los costos de producciéon que se han reportado en diferentes campos de Dakota

del Norte se muestran en la Tabla 36, asi como el nUmero de perforaciones de cada campo.

Tabla 36. Costos de produccidn de Tight/Shale Oil al punto de equilibrio de diferentes campos
de Dakota del Norte [32].

Campos Precio $bbl Numero de perforaciones
Mckenzie 28 66
Dunn 29 28
Stark 36 2
Williams 37 43
Mountrail 42 31
Bottineau-Renville 51 4
Billings 53 4
McClean 73 1
Burke 81 3
Divide 85 8
Promedio/Total 52 190
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Como se puede apreciar en la Tabla 36, el promedio del costo de produccién al punto de
equilibrio del Tight/Shale Oil es de 52 USD/bbl, sin embargo, es importante resaltar que el
70 % de las perforaciones reportan precios menores a 60 USD/bbl, y se consideraria un
precio accesible de 42 USD/bbl.

En relacién con los precios de los gasoleos convencionales e hidrotratados, asi como de
los productos, se consideran los precios de la Energy Information Administration, Short-
Term Energy Outlook, de noviembre de 2021, tomando como base los precios
interorganismos de Pemex Refinacion de marzo de 2015 [33].

Es importante mencionar que los precios de la Energy Information Administration, (EIA, por
sus siglas en inglés), corresponden a precios de productos terminados, por lo que se
homologaron a los precios interorganismos de Pemex al 2021, mediante las diferencias de
los precios de los productos terminados de 2021 y de 2015, obteniendo las deltas de los
precios del periodo mencionado y posteriormente se le descontd la delta del precio obtenido
al precio del producto terminado de 2021, y asi estimar los precios de la carga y productos
de la unidad FCC. Esto derivado de no tener la disponibilidad de los precios interorganismos
de Pemex del afio 2021.

A continuacién, en la Tabla 37, se muestra el balance econémico con carga convencional,
y en la Tabla 38, el balance econémico considerando los precios del crudo no convencional
tipo Tight/Shale Qil, ambos con carga de 28,250 BPD de carga para que sea comparable,
referente a la unidad FCC-I. En la Tabla 39, se muestra el balance econémico con carga
hidrotratada, y en la Tabla 40, el balance econdémico considerando los precios del crudo no
convencional tipo Tight/Shale Oil, ambos con carga de 32,090 BPD de carga para que sea
comparable, referente a la unidad FCC-Il. Se consider6 el mismo precio de Shale Oil para
los tipos de unidades FCC de 42.00 USD/B, el beneficio con el crudo tipo Tight/Shale Oil
Shale Oil con respecto a la carga convencional es de 15.72 USD/B, conforme a las Tablas
37 y 38; mientras que considerando el crudo tipo Tight/Shale Oil Shale Qil con respecto a
la carga hidrotratada el beneficio econémico es de 14.92 USD/B, conforme a las Tablas 39
y 40, en funcién de ligeramente menor produccion de propano-propileno y de butano-

butileno con mayor produccién de gasolina respecto al crudo tipo Tight/Shale Oil Shale Oil.
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Tabla 37. Balance Econémico

Rendimiento de productos corregido y normalizado

Carga Convencional

Usb/B % vol BPD UsSD/D

Carga fresca 55.94 28,250 1,580,305
Catalizador (1) 3,500.00 3.3 0
Promotor de octano (2) 10.43 0.0 0
Promotor de combustion (2) 32.60 0.0 0
Reductor de fondos (2) 3.37 0.0 0
Trampa de vanadio (2) 5.22 0.0 0
Subtotal de materias primas 1,580,305
Gas seco (3) 2.17 12.30 22,555 48,931
Propano-Propileno 33.56 10.19 2,878 96,585
Butano-Butileno 58.61 15.38 4,346 254,699
Gasolina 66.47 59.59 16,833 1,118,897
Aceite ciclico ligero 29.21 15.02 4,243 123,943
Aceite decantado 62.92 6.19 1,747 109,951
Sub-total productos 1,753,006
Utilidad 172,701
Beneficio econdmico, USD/B 6.11

(1) .- USD/Ton; Ton/D

(2) .- USD/kg; kg/D

(3) .- USD/MMBTU; m?3/B; MMBTU/D

Tabla 38. Balance econémico
Rendimiento de productos corregido y normalizado
Crudo no convencional tipo Tight/Shale QOil
USsD/B % vol BPD USD/D

Carga fresca 42.00 28,250 1,186,500
Catalizador 3,500.00 3.3 0
Promotor de octano 10.43 0.0 0
Promotor de combustion 32.60 4.5 0
Reductor de fondos 3.37 0.0 0
Trampa de vanadio 5.22 0.0 0
Subtotal de materias primas 1,186,500
Gas seco (3) 2.17 1.23 2,256 4,893
Propano-Propileno 33.56 8.13 2,296 77,070
Butano-Butileno 58.61 15.22 4,300 252,032
Gasolina 66.47 76.27 21,548 1,432,268
Aceite ciclico ligero 29.21 2.49 702 20,215
Aceite decantado 62.92 0.93 264 16,599
Sub-total productos 1,803,376
Utilidad 616,876
Beneficio econdmico, USD/B 21.84

(1) .- USD/Ton; Ton/D
(2) .- USD/kg; kg/D
(3) .- USD/MMBTU; m3/B; MMBTU/D
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Tabla 39. Balance Econémico

Rendimiento de productos corregido y normalizado

Carga Hidrotratada

usD/B % vol BPD UsD/D
Cargafresca 55.94 32,080 1,794,555
Catalizador (1) 3,500.00 2.2 0
Promotor de octano (2) 10.43 0.0 0
Promotor de combustion (2) 32.60 0.0 0
Reductor de fondos (2) 3.37 0.0 0
Trampa de vanadio (2) 5.22 0.0 0
Subtotal de materias primas 1,794,555
Gas seco (3) 2.17 2.74 5,024 10,900
Propano-Propileno 33.56 10.70 3,434 115,245
Butano-Butileno 58.61 16.58 5,318 311,689
Gasolina 66.47 67.01 21,497 1,428,922
Aceite ciclico ligero 29.21 9.47 3,037 88,707
Aceite decantado 62.92 3.54 1,137 71,534
Sub-total productos 2,026,998
Utilidad 232,443
Beneficio econdmico, USD/B 7.25
(1) .- USD/Ton; Ton/D
(2) .- USD/kg; kg/D
(3) .- USD/MMBTU; m3/B; MMBTU/D
Tabla 40. Balance econémico
Rendimiento de productos corregido y normalizado
Crudo no convencional tipo Tight/Shale QOil
USsD/B % vol BPD USD/D
Carga fresca 42.00 32,090 1,347,780
Catalizador 3,500.00 2.2 0
Promotor de octano 10.43 0.0 0
Promotor de combustion 32.60 0.0 0
Reductor de fondos 3.37 0.0 0
Trampa de vanadio 5.22 0.0 0
Subtotal de materias primas 1,347,780
Gas seco (3) 2.17 0.51 3,942 8,551
Propano-Propileno 33.56 6.18 1,983 66,562
Butano-Butileno 58.61 13.05 4,187 245,408
Gasolina 66.47 79.63 25,553 1,698,513
Aceite ciclico ligero 29.21 2.39 767 22,401
Aceite decantado 62.92 0.87 279 17,569
Sub-total productos 2,059,004
Utilidad 711,224
Beneficio econdmico, USD/B 22.16

(1) .- USD/Ton; Ton/D
(2) .- USD/kg; ka/D
(3) .- USD/MMBTU; m%/B; MMBTU/D
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Enla Tabla 41 se muestra el balance econdmico con una mezcla de 90% vol. de Tight/Shale
Oil y 10% vol. de gasoleo convencional para una carga total de proceso de 40,000 BPD,
obteniendo un beneficio econémico estimado de 24.07 USD/B, mientras que en la Tabla
42, se muestra el balance econdémico con una mezcla de 90% vol. de Tight/Shale Oil y 10%
vol. de gasoéleo hidrotratado para una carga total de proceso de 40,000 BPD, obteniendo
un beneficio econdmico estimado de 24.78 USD/B. Para cada unidad FCC-l y FCC-II si se
consideran los rendimientos a mayor produccion de gasolina, el beneficio econémico para
cada una de ellas se estimaria entre 14.26 a 21.71 USD/B y de 13.67 a 21.44 USD/B,
respectivamente, esto afectando el precio del Tight/Shale Oil de 42.00 USD/B por el

porcentaje de mezcla del mismo, en cada unidad FCC.

Tabla 41. Balance Econdmico
Rendimiento de productos mezcla GOV-TSO
Mezcla 90% Tight/Shale Oil-10% GOV

USD/B % vol BPD USD/D
Carga fresca 37.80 40,000 1,512,000
Catalizador (1) 3,500.00 3.3 0
Promotor de octano (2) 10.43 0.0 0
Promotor de combustion (2) 32.60 0.0 0
Reductor de fondos (2) 3.37 0.0 0
Trampa de vanadio (2) 5.22 0.0 0
Subtotal de materias primas 1,512,000
Gas seco (3) 2.17 1.07 1,963 4,258
Propano-Propileno 33.56 6.43 2,571 86,290
Butano-Butileno 58.61 13.53 5,412 317,183
Gasolina 66.47 70.71 28,285 1,880,130
Aceite ciclico ligero 29.21 7.83 3,133 91,510
Aceite decantado 62.92 3.80 1,519 95,561
Sub-total productos 2,474,933
Utilidad 962,933
Beneficio econdmico, USD/B 24.07

(1) .- USD/Ton; Ton/D
(2) .- USD/kg; ka/D
(3) .- USD/MMBTU; m%/B; MMBTU/D
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Usb/B % vol BPD UsSD/D
Carga fresca 37.80 40,000 1,512,000
Catalizador 3,500.00 2.2 0
Promotor de octano 10.43 0.0 0
Promotor de combustién 32.60 0.0 0
Reductor de fondos 3.37 0.0 0
Trampa de vanadio 5.22 0.0 0
Subtotal de materias primas 1,512,000
Gas seco (3) 2.17 1.21 2,227 4,831
Propano-Propileno 33.56 7.00 2,800 93,978
Butano-Butileno 58.61 14.52 5,807 340,303
Gasolina 66.47 73.75 29,499 1,960,767
Aceite ciclico ligero 29.21 5.13 2,052 59,938
Aceite decantado 62.92 1.73 690 43,419
Sub-total productos 2,503,236
Utilidad 991,236
Beneficio econdmico, USD/B 24.78

(1) .- UsSD/Ton; Ton/D
(2) .- USD/kg; kg/D
(3) .- USD/MMBTU; m%/B; MMBTU/D

Asi mismo de manera grafica se observa este mayor beneficio con los dos tipos de carga
convencional e hidrotratado con el crudo no convencional tipo Tight/Shale Oil, se puede
lograr hasta con un precio de crudo no convencional tipo Tight/Shale Oil no mayor a 42.00
USD/B, como se ilustra en las Figuras 97 y 98, respectivamente.
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Figura 97. Beneficio econémico por procesamiento de carga convencional y crudo no

convencional tipo Tight/Shale Oil
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Figura 98. Beneficio econdmico por procesamiento de carga hidrotratada y crudo no

convencional tipo Tight/Shale Qil

En ambas Figuras, si el precio de crudo tipo no convencional tipo Tight/Shale Oil es mayor
a 42.00 USD/B, el impacto econémico en USD/B con respecto a la carga convencional e
hidrotratada tiende a ser negativo en ambos casos.
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Capitulo V
Simulacion Seccion Recuperadora de Vapores.

V.1 SIMULACION SECCION RECUPERADORA DE VAPORES

En el Capitulo Il apartado 11.1.6, se describi6 a detalle la seccién recuperadora de vapores,
sin embargo, se hace un resumen breve de esta seccion para entrar a los resultados de la

simulacion de esta seccion.

La Seccién de Recuperacion de Vapores procesa el gas hiumedo y la gasolina ligera de la

Seccion de Fraccionamiento Primario, obteniéndose como productos las corrientes de:

e Propano-propileno
e Butanos-butilenos

e Gasolina estabilizada

Esta seccidn esta integrada térmicamente con la seccion precedente de Fraccionamiento
Primario, y a la vez esta asociada con la Seccién de Tratamiento con DEA. El nimero de
torres que forman esta seccion depende de la forma como esté integrada la refineria, sin

embargo, para esta descripcion, se han considerado las siguientes partes:

e Circuito de compresion de vapores
o Absorbedor-Agotador

e Absorbedor secundario

o Debutanizadora

e Depropanizadora
V.1.1 Circuito de compresion de vapores:

El gas proveniente del acumulador del domo del fraccionador principal pasa a la primera
etapa del Compresor de gases, se comprime y se le adiciona agua de lavado, se envia al
separador Inter etapas, donde se le retira el agua de lavado y los hidrocarburos liquidos, el
gas libre de liquidos entra a la segunda etapa de compresion, al gas comprimido se le

adiciona agua de lavado y se envia al absorbedor-agotador.
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V.1.2 Absorbedor-Agotador y absorbedor secundario.

En el absorbedor primario parte de los propanos-butanos contenidos en el gas comprimido
se absorben en la corriente de nafta proveniente del acumulador del domo del fraccionador
principal. Por el domo del absorbedor sale el gas comprimido hacia el absorbedor
secundario, donde los propanos-butanos remanentes se absorben en aceite ciclico ligero
(aceite esponja proveniente del fraccionador principal), el gas comprimido libre de
propanos-butanos se envia a la seccién de endulzamiento con amina. Por el fondo del
absorbedor secundario se obtiene aceite esponja rico que se retorna al fraccionador
principal. Por el fondo del absorbedor primario se extrae nafta rica en gas la cual se alimenta
al agotador, en este equipo se elimina el gas absorbido (etano y mas ligeros) por la naftay
se envia de regreso al absorbedor primario. Por el fondo del agotador se extrae la nafta rica
en gas LP que envia a la debutanizadora.

V.1.3 Debutanizadora.

En este equipo se separa el gas (propanos-butanos) de la nafta y se controla la presion de
vapor de esta, la energia necesaria la proporcionan los fondos calientes del fraccionador
principal al rehervidor. Por el domo se obtiene la corriente de gas, misma que se envia a la
unidad de endulzamiento y posteriormente a la columna depropanizadora: por el fondo de
la debutanizadora se extra la nafta estabilizada, la que se envia a la depropanizadora donde
proporciona el calor requerido por este equipo, luego se envia a la unidad de tratamiento

caustico y de alli a limite de bateria.
V.1.4 Depropanizadora.

La corriente de propanos-butanos tratados en la endulzadora y tratamiento caustico se
alimenta a la columna depropanizadora cuyo objetivo es separar el gas licuado en propanos
y butanos. Parte de la energia requerida la proporciona la nafta caliente del fondo del
debutanizador y la otra parte se suministra con vapor en el rehervidor de la columna. Los
propanos se obtienen por el domo y los butanos por el fondo y se envian a limite de bateria.
En algunas refinerias, la corriente de propanos se separa en propano y propileno en
columnas de destilacion especialmente disefiadas para ello. La corriente de butanos suele

enviarse primero a una unidad de eterificacion, donde el isobuteno reacciona para producir
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éteres; Los butanos remanentes se envian a una unidad de alquilacién donde el isobutano

reacciona con los butenos para producir alquilado.
V.2 Conformacién de los equipos principales de la seccién recuperadora de vapores.

A continuacion, para una carga de proceso de 40,000 BPD, se enlistan los equipos
principales que conforman la seccién recuperadora de vapores, los cuales estan definidos

y convergidos en el simulador Aspen HYSYS V.11.

e Separador 16-F

e Compresor de gases 2-J Primera etapa
e Separador 17-F

e Compresor de gases 2-J Segunda etapa
e Separador 4-F

e Absorbedor Primario 3-E

e Agotador 3-E

e Absorbedor Secundario 4-E

A continuacion, se muestran de las Figuras 99 a la 106, los equipos mencionados, con las
caracteristicas propias de cada uno de ellos, especificaciones y las corrientes que lo
conforman, y a través de una serie de ajustes, y que finalmente se muestra cada uno de
ellos convergidos en el simulador Aspen HYSYS V.11. Para definir el Separador 16-F,
dentro del Flowsheet/Modify se selecciona Models and Stream Palette de Aspen HYSYS

V.11, y se selecciona el equipo Separator: V-100 como se observa en la Figura 99:
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Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamies |

Design Neme  16.F

Connections Inlets

Parameters 3%

User Variables << Stream 35

Notes

Vapour Cutlet | 37 -

Energy (Optional)

Vessel Fluid Package Liquid Outlet
Basis-1 - 37A -

oece | |, o=

Figura 99. Separador 16-F

Con las siguientes condiciones de operacién de proceso:

Simulacion Operacion Real
Temperatura 44.0°C Temperatura 40.6°C
Presion 2.13 Kg/cm? Presion 1.23 Kg/cm?

Flujo 122,677 Ib/hr Flujo 123,168 Ib/hr

Como se puede observar de la Figura 99, los parAmetros de operacién son muy cercanos
a los parametros de la operacion real de la unidad, salvo ligero incremento en la presion del
sistema de aproximadamente 1 kg/cm? en la presion de simulacién, pero el resultado del
flujo es cercano al valor real.

Design | Rating | Workshest | Performance | Byramics |

Design Mame  2-J 1Etapa
Connections

Parameters Fluid Packege
Links 37 -

User Variables Basis-1

Notes +

Figura 100. Compresor de gases 2-J Primera Etapa
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De la misma manera, el compresor de gases es de dos etapas, en el palette de Aspen
HYSYS V. 11, se selecciona el equipo Compressor: K-100 como se observa en la Figura
100, y a continuacion se indican los parametros de operacion del primer paso de

compresion:
Simulacién Operacion Real
Temperatura 65.3°C Temperatura 90°C
Presién 5.18 Kg/cm? Presién 4.32 Kg/cm?

Flujo 122,677 Ib/hr

Asi mismo de la Figura 100 y de los pardmetros de operacion hay un acercamiento con
respecto a la operacion real de la unidad, salvo ligeros cambios tanto en la temperatura de
operaciéon como de la presion de la unidad. La diferencia es mayor en la temperatura de

operacién, pero no se conto el valor de flujo real.

Para definir el Separador 17-F, de la misma forma, en el pallete de Aspen HYSYS V. 11, se
selecciona el equipo Separator: V-100 al igual que el Separador 16-F, como se observa en

la Figura 101, con las siguientes condiciones de operacién de proceso:

Simulacién Operacion Real
Temperatura 40.6°C Temperatura 40.6°C
Presion 5.07 Kg/cm? Presion 4.18 Kg/cm?

Flujo 121,590 Ib/hr Flujo 122,185 Ib/hr
Design | Reactions | Rating | Worksheet | Dynamics |
_—

Energy (Optional)

Vessel Fluid Package Liquid Outlet

Basis-1 - 39x M

Figura 101. Separador 17-F
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Referente al equipo de la Figura 101, la temperatura del sistema es la misma salvo con
ligero incremento en la Presion del sistema, pero dentro de los parametros de la operacion

real también.

A continuacién, llevando a cabo la misma secuencia en el palette de Aspen HYSYS V. 11,
se selecciona el equipo Compressor: K-100 como se observa en la Figura 102, y a

continuacion se indican los parametros de operacién del segundo paso de compresion 2-J:

Simulacién Operacion Real
Temperatura 106.9°C Temperatura 96.11°C
Presién 12.66 Kg/cm? Presién 11.81 Kg/cm?

Flujo 121,590 Ib/hr

Design | Rating | Worksheet | Performance

| Dynamics |

Design

Fluid Package

Basis-1 M

Figura 102. Compresor de gases 2-J Segunda Etapa

Observando que las condiciones de operacion del segundo paso del compresor de gases
son muy similares también, teniendo un ligero incremento tanto en la temperatura como en

la presién del equipo de 10°C y 0.8 Kg/cm?, pero no se conté con flujo real.
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ESI

Design | Reactions | Rating | Warksheet | Dynamics |

Design Name 4.

Connections Inlets

Parameters i

<< Stream >>

T

Energy (Optional)

User Variables
Notes

Vapour

a7

Light Liquid
231 -

Heavy Liquid
Vessel Fluid Package

xxb -
Basis-1 -

Figura 103. Separador 4-F

Para definir el Separador 4-F, en el palette de Aspen HYSYS V. 11, se selecciona el equipo
3 Phase Separator: V-100, como se observa en la Figura 103, con las siguientes
condiciones de operacién de proceso:

Simulacién Operacion Real
Temperatura 40°C Temperatura 40.6°C
Presién 12.10 Kg/cm? Presién 11.25 Kg/cm?

Flujo 127,500 Ib/hr Flujo 92,374 Ib/hr

En relacién con el Separador 4-F, también las condiciones de operaciones son muy
cercanas de la simulacion con la operacion real, con ligero aumento en el flujo masico, con

menor presion en el flujo real de operacion, lo cual impacta en el flujo real.
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Figura 104. Absorbedor Primario 3-E

Continuando de la misma forma para definir el equipo requerido, en el palette de Aspen
HYSYS V. 11 se define el Absorbedor Primario 3-E, seleccionando el equipo Absorber: T-
100, como se observa en la Figura 104, con las siguientes condiciones de operacién de

proceso:

Simulacién Operacion Real
Temperatura 28.3°C Temperatura 28.9°C
Presion 11.75 Kg/cm? Presion 10.89 Kg/cm?

Flujo 50,040 Ib/hr Flujo 37,349 Ib/hr

Los resultados obtenidos en la simulacion para el Absorbedor Primario 3-E, también se
encuentran cercano de los parametros de la operacion real del equipo, con una diferencia
de flujo masico, derivado posiblemente de alguna limitante en la operacion real en este

equipo.
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Figura 105. Agotador 3-E

En el proceso real existe como Absorbedor-Agotador 3-E, para definir el Agotador 3-E, se
selecciona el equipo Reboiled Absorber: T-100, como se observa en la Figura 105, con las

siguientes condiciones de operacién de proceso:

Simulacion Operacion Real
Temperatura 113.0°C Temperatura 112.2°C
Presion 12.73 Kg/cm? Presion 11.88 Kg/cm?

Flujo 307,800 Ib/hr Flujo 414,230 Ib/hr

Como se puede observar, tanto la temperatura como la presion son muy similares, el flujo
simulado es un poco mas bajo, posiblemente derivado de los ajustes, si se hacen mas
cambios para lograr el flujo se modifican otros parametros que se reflejan en los equipos

subsecuentes.
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Figura 106. Absorbedor Secundario 4-E

Para definir el Absorbedor Secundario 4-E, en el palette de Aspen HYSYS V. 11, se
selecciona el equipo Absorber: T-100, como se observa en la Figura 106, con las siguientes

condiciones de operacién de proceso:

Simulacién Operacion Real
Temperatura 43.8.0°C Temperatura 41.7°C
Presion 11.54 Kg/cm? Presion 10.7 Kg/cm?

Flujo 29,990 Ib/hr Flujo 28,739 Ib/hr

Con respecto a la simulacién del Absorbedor Secundario 4-E, se logran practicamente los
parametros de operacion simulados con las condiciones de operacion reales, asi como el

flujo masico con ligeras desviaciones.

La etapa final de la seccion recuperadora de vapores es la separacion de los productos
valiosos, en el domo de la torre Debutanizadora 5-E se recupera la mezcla de propanos y
butanos, y por el fondo la nafta estabilizada; la mezcla de propanos y butanos se separan
en la torre Depropanizadora 6-E, por el domo se recupera la mezcla de Propano-Propileno
y por el fondo el Butano-Butileno; adicionalmente el proceso FCC tiene una torre
Depropilenizadora 16-E (Splitter) para esta unidad FCC-I en donde se alimenta la corriente
de Propano-Propileno, en donde por el domo se recupera el Propileno de alta pureza, y en

el fondo de la torre se recupera el Propano.

202



INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL >

ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADOS E INVESTIGACION =3

MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS E ESII

En la Tabla 43, se muestran los resultados obtenidos de la simulacién y los resultados de

la planta industrial.

Tabla 43. Resultados Seccion Recuperadora de Vapores.

Rendimiento de productos Unidad FCC-I
Simulacién Planta
Gases Cosgompaibe, 17azs
Cs’s, Ib/hr 26,809 24,014
C4’s, Ib/hr 47,907 42,912
Nafta, Ib/hr 214,837 217,764
ACL, Ib/hr 103,717 177,312
Fondos, Ib/hr 19,860 24,261

De la Tabla 43, se observa que si hay diferencias, entre lo simulado y la planta real, sin
embargo, son valores que se asemejan a la produccion de la planta industrial, en los
productos pesados, si hay una mayor diferencia, sin embargo hay que tener presente que
se utilizaron las propiedades de un catalizador convencional para desintegrar gasoéleos,
estos rendimientos de fondos podrian mejorar utilizando las propiedades fisicoquimicas de
un catalizador adecuado al procesamiento de crudos no convencionales tipo Tight/Shale
Oll, lo cual dar& pauta a otro proyecto para desarrollar.
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Conclusiones

Los principales objetivos de esta tesis fueron los siguientes: (1) fue posible evaluar
utilizando del Simulador de Procesos Aspen HYSYS CatCracker® V. 11 para llevar a
cabo la calibraciéon de ambos reactores de cada unidad FCC, con la informacion
requerida, los resultados obtenidos mostraron una buena aproximacion respecto al
rendimiento de los valores industriales, el cual mantuvo el rendimiento de coque muy
cercano en cada unidad FCC, el cual se produce desde la fraccion pesada del crudo no
convencional por lo que el reto de mantener el balance térmico en cada unidad se
cumplio; (2) al llevar a cabo las simulaciones con carga convencional y con carga
hidrotratada, asi como la carga de crudo no convencional tipo Tight/Shale Oil, el impacto
y desempefio operacional se observé en la produccién de gasolina adicional, la cual
varia entre 12.62 y 16.60 % vol., en cada unidad FCC; (3) en ambas unidades FCC, al
procesar mezcla de carga convencional con crudo no convencional y mezcla de carga
hidrotratada con crudo no convencional en una proporcibn mayor, la conversion a
gasolina fue mucho mayor que el obtenido en cada unidad FCC con gaséleos
convencionales y gasoleos hidrotratados siendo de 73.7% vol y de 75.9% vol con
respecto a la carga de proceso, lo cual impacté en el rendimiento de productos y (4)
conforme se incrementé la mezcla del crudo no convencional tipo Tight/Shale Oil, tanto
el rendimiento de ACL como de fondos, disminuyeron, pero con la mezcla del GHDT
aun disminuyeron mas lo cual favorecié a mayores conversiones de la unidad FCC-II,

debido al mayor nivel de conversion total de la carga, con este tipo de mezclas.

En relacion con la reconciliacién de datos, fue una parte integral para el procesamiento
y mantenimiento de datos. Debido a la complejidad del proceso, y la cantidad de
calculos que se llevan a cabo en una unidad FCC, se consideraron entre los mas

importantes el balance termodinamico y el balance de Materia.

Actualmente no se procesan los crudos no convencionales tipo Tight/Shale Oil en
nuestro pais, pero seria una alternativa muy viable para procesar en forma de mezcla

con gasoleos convencionales y gasoleos hidrotratados, y complementar la carga de
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proceso de disefio de cada una de ellas y que, si es posible procesar, conforme al
estudio que se desarroll6 en este proyecto de tesis.

Los analisis mostrados de las cargas indican que tanto sus propiedades fisicas,
quimicas y contenido de metales de las unidades FCC-I y FCC-II corresponden a una
carga convencional y a una carga hidrotratada, respectivamente, asi como también la

caracterizacion del crudo no convencional tipo Tight/Shale Oil estudiado.

Una ventaja importante que se observé es que el contenido de azufre en las mezclas
de las cargas disminuiria entre un 81% y un 94%, lo que se reflejaria en una disminucién
considerable de azufre en la produccién de nafta, lo que ayudaria a reducir la emisién

de contaminantes a la atmosfera.

La variacién de la temperatura en el pleno del reactor mostré que la maxima temperatura
de operacion fue de 525°C para la unidad FCC-I, y 530°C para la unidad FCC-II. A
temperaturas mayores de 530°C el rendimiento de gasolina disminuiria provocando un

incremento principalmente en la produccién de Gas LP.

La simulacién de la torre fraccionadora y la seccidon recuperadora de vapores indico que
el procesamiento de mezcla de carga convencional (en este caso) y crudo no
convencional tipo Tight/Shale Oil, se asemejan mucho a la produccién de la planta

industrial.

El beneficio econdémico con el crudo tipo Tight/Shale Oil Shale Oil con respecto a la
carga convencional fue de 15.72 USD/B, mientras que considerando el crudo tipo
Tight/Shale Oil Shale Oil con respecto a la carga hidrotratada el beneficio econémico
fue de 14.92 USD/B, considerando el mismo precio de Shale Oil para las dos cargas de
42.00 USD/B.

Si la unidad FCC-I procesara 40,000 BPD con una mezcla de crudo no convencional
tipo Tight/Shale Oil y de GOV en una proporcion de 90% vol y 10% vol, respectivamente,
el beneficio econémico estimado seria de 19.87 USD/B, y si la unidad FCC-Il procesara

40,000 BPD con una mezcla de crudo no convencional tipo Tight/Shale Oil y GHDT, el
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beneficio econémico estimado seria de 20.58 USD/B; en ambos casos el precio del
Tight/Shale Oil se afcetaria por el porcentaje de la mezcla.
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Anexo A

Reconciliacion de datos industriales de las unidades FCC-l y FCC-II.

La reconciliacion de datos (o limpieza de datos de impurezas) es una parte integral del
procesamiento y mantenimiento de datos. La informacién obtenida en planta industrial es

validada por el jefe la unidad de proceso.

Debido a la complejidad del proceso, son bastantes calculos que en una unidad FCC se
llevan a cabo; sin embargo, se considera entre los més importantes [23]:

e Balance Termodinamico

e Balance de Materia
Balance Termodinamico

Casi todas las variables del proceso asociadas con el funcionamiento de la unidad FCC,

tienen efecto sobre el equilibrio de calor.
Parametros tan importantes para la evaluacion del proceso, como son:

e Coque

e Composicion del coque

e Delta coque

e Circulacion de catalizador

e Relacién catalizador/aceite
Entre otros, solo pueden ser conocidos a través del balance termodinamico.
Balance de Materia

En cualquier proceso, es de gran importancia el conocer cuanto se procesa y cuanto se

produce.

e es base para determinar la rentabilidad de la unidad.
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e la estandarizacion del balance de materias, mediante técnicas universales, permite
efectuar estudios de benchmarking. Cambiar a espafiol
e junto con las condiciones de operacion, proporciona un camino para optimizar la

unidad mediante comparacion de resultados

El conocimiento de la informacion que se genera a través de los balances de energia y de
materia, resultan de poca utilidad cuando las bases de cada célculo no son plenamente
confiables. La veracidad de los resultados estara en funcion de:

e la correcta calibracién y verificacién continua de todos y cada uno de los medidores
de flujo, que se involucran en el balance de energia y de materia.

¢ los andlisis confiables y continuos, tanto de los gases de combustién, como de las
caracteristicas de las cargas y de los productos.

Metodologia de procesamiento y evaluacion de informacidén para dar seguimiento a
unidades FCC.

Este procedimiento se aplica para la Evaluacién y Seguimiento de todas las unidades de

Desintegracion Catalitica Fluido, (FCC) del Sistema Nacional de Refinacion [23].
Para calcular el Balance Termodindmico, se captura la informacion siguiente:

+ Analisis Orsat de Gases de combustion.

* Flujos de aire de combustién (m3std/h), de carga total al riser (BPD), de vapor de
dispersion (kg/h) y de vapor de agotamiento (kg/h).

» Peso especifico de la carga.

+ Temperaturas de reaccion, fase densa del Regenerador, gases de combustién y aire
de combustién, en °C.

« Presiones del Regenerador y Separador (kg/cm?)
El balance termodinamico proporcionara los resultados siguientes:

+ Coque total quemado (kg/h).
» Relacién hidrogeno/coque (% peso)

* Delta coque
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+ Calor total de combustion, calor perdido, calor de reaccion (Kcal/h).

» Circulacion de catalizador (Ton/min.) y Relacion catalizador/aceite (Ton/Ton).

* Vapor de dispersion (% peso) y vapor de agotamiento (kg de vapor/Ton de
catalizador circulado).

Para calcular el Balance de Materia, se captura la informacién siguiente:

» Temperaturas del Regenerador fase diluida y de precalentamiento de carga al Riser
(°C)

» Contenido de carbon en el catalizador regenerado (CCR, % peso).

» Consumos de catalizador fresco (Ton/d), aditivo de octano (kg/d) y aditivo promotor
de combustién (kg/d).

* Flujo de productos: Gas seco y gas acido (m? std/d), propano-propileno, butano-
butileno, gasolina, nafta pesada, aceite ciclico ligero, aceite ciclico pesado y aceite
decantado (residuo), todos en BPD. Flujo de corrientes externas (BPD).

* Analisis cromatograficos de las corrientes siguientes: Gas seco, Propano-propileno
y Butano-butileno (La suma de elementos en cada corriente deberd ser igual a 100%
mol).

* Andlisis de productos liquidos:

o Gasolina: Gravedad especifica, PVR, Destilacion ASTM-D-86, octanos
RONC y MONC y azufre total.

o Nafta pesada catalitica y Aceite ciclico ligero: Gravedad especifica,
Destilacién ASTM-D-86 y azufre total.

o Aceite ciclico pesado y Aceite decantado: Gravedad especifica y contenido

de sedimentos.
El balance de materia proporciona los resultados siguientes:

» Balance de Materia reportado y corregido en % vol.

* Balance de materia en % peso.

+ Desglose de gases producidos por elementos (% vol)

» Disponibilidad de olefinas para los procesos de MTBE y Alquilacion.

» Selectividad de productos.

212



INSTITUTO POLITECNICO NACIONAL
ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS
SECCION DE ESTUDIOS DE POSGRADOS E INVESTIGACION =3
MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS E ESII

En el Anexo B, se detalla un ejemplo practico de los principales calculos en una unidad
FCC [24].

De la caracterizacién de la carga fresca, se captura la informacion siguiente:

« Peso especifico de la carga (g/cm?3).

* Destilacion ASTM-D-1160 (°C).

* Contenido de metales (Niquel, Vanadio, Sodio, Cobre y Fierro en ppmp).

* Peso molecular (kg/kg/mol).

«  Temperatura de anilina (°C), indice de refraccion, contenido de carb6n ramsbottom
(% peso).

* Azufre total (% peso), nitrégeno total (ppmp).

« Gravedad ABD de catalizador de equilibrio (g/cm?), contenido de metales (Fierro,
Niquel, Cobre, Vanadio y Sodio en ppmp).

+ Area superficial total del catalizador de equilibrio (m?/g).

» Actividad MAT del catalizador de equilibrio (% peso).

La caracterizacion de la carga fresca proporcionarda los resultados siguientes:

* Contenido de destilables @ 380°C y 540°C por método de interpolacion (% vol).
* Gravedad API y Factor Kyop.

* Factor Metal (ppmp).

» Distribucion de carbonos ASTM n-d-m.

+ Indice de contaminacion del catalizador de equilibrio.
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Anexo B

Célculo de la produccién del coque estequiométrico [24]

PASO 1: Composicion del gas de chimenea

02 = 0.4 % mol
CcoO = 0.8 % mol
CO2 = 15.2 % mol
SOz = 0.0 % mol
N2 = 83.6 % mol

PASO 2: Conversion de la velocidad del aire
a mol/h

Velocidad de aire seco

= 102,965 m3h * 1 kgmol
23.6928 m?
= 4,345.8 kgmol/h

PASO 3: Velocidad del gas de chimenea
basado en el balance de N2

4,345.8 * 79.1 = 4,111.9 kgmol/h
83.6

PASO 4: Célculo de la velocidad de
produccion del gas de chimenea

02 =4,111.9*0.4/100 16.4 kgmol/h
CO =4,111.9 *0.8/100 32.9 kgmol/h
C02=4,111.9 *15.2/100 = 625.0 kgmol/h
SO2 =4,111.9 *0.0/100 = 0.0 kgmol/h
N2 =4,111.9 * 83.6/100 = 3,437.5kgmol/h

PASO 5: Calculo del agua proveniente del
coque, basado en la desaparicién del O:

214

Entrada Oz = 4,345.8 * 20.9/100

908.3 kgmol/h

(16.4 + 625 + 0.0 + %2 (32.9))

= 657.9 kgmol/h

H20 x dif.= 2*(908.3 — 657.9)= 500.8 kgmol/h

Salida O2

PASO 6: Calculo de las velocidades de
quemado

C =(32.9 + 625.0) * 12.0 = 7,894.8 kg/h

H= 500.8 * 2.02 =1,011.6 kg/h
S= 0.0*32.1= 0.0 ka/h
Coque =8,906.4 kg/h

PASO 7: Calculo de la relacién Hz/coque
Hz/coque = 1,011.6 * 100
8,906.4
Hz/coque = 11.36 % peso
PASO 8: Célculo de la relacion aire/coque

kg aire/kg coque =

= 4,345.8 kgmol/h * 28.8451 kg
8,906.4 kg/h kgmol

kg aire/kg coque = 14.07
PASO 9: Calculo de la relacion CO2/CO
Relacion CO2/CO = 15.2 % mol

0.8 % mol
Relacién CO,/CO =19.0
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Entrada de Calor al Regenerador

Dato de temperatura base = 15.6 °C
PASO 1: Combustiéon de coque

CaCO = 32.9kgmol/h*26,416 callkgmol * 1 kcal/1,000 cal= 869 Mkcal/h
C a CO02 =625.0 kgmol/h * 94,052 cal/lkgmol * 1 kcal/1,000 cal = 58,782 Mkcal/h

SaS02= 0.0 kgmol/h *70,960 cal’kgmol * 1 kcal/1,000 cal = 0 Mkcal/h
H a H20 = 500.8 kgmol/h * 57,797.9 cal/kgmol * 1 kcal/1,000 cal = 28,945 Mkcal/h
Calor total de combustién 88,596 Mkcal/h

PASO 2: Contenido de calor sensible del coque
Temperatura del reactor = 520 °C

Delta T = Temperatura del reactor — 15.6 °C
Delta T = (520 — 15.6) °C = 504.4 °C

Calor sensible del coque = 8,906.4 kg/h * 0.5003 cal/kg °C * 504.4 °C * 1 kcal/1,000 cal
Calor sensible del coque = 2,248 Mkcal/h

PASO 3: Contenido de calor en el aire
Temperatura de descarga del soplador = 243 °C

Delta T = Temperatura descarga del soplador — 15.6 °C
Delta T = (243 — 15.6) °C = 227.4 °C

Calor sensible del aire = 4,345.8 kgmol/h * 7.0745 cal/kgmol°C * 227.4 °C * 1 kcal/1,000 cal

Calor sensible del aire = 6,991 Mkcal/h
PASO 4: Calor total en el Regenerador

Calor neto de entrada = calor total de combustién + calor sensible del coque
+ calor sensible en el aire

Calor neto de entrada = (88,596 + 2,248 + 6,991) Mkcal
Calor neto de entrada = 97,835 Mkcal/h

Calor proveniente del Regenerador

Dato de temperatura base = 15.6 °C
PASO 1: Contenido de calor en el gas de chimenea
Temperatura del gas de chimenea = 648 °C

Delta T = Temperatura del gas de chimenea — 15.6 °C
Delta T = (648 — 15.6) °C = 632.4 °C

02 = 16.4kgmol/h* 7.6148 callkgmol °C * 632 °C * 1kcal/1,000 cal = 79 Mkcal/h
CO = 32.9kgmol/h* 7.3447 cal/kgmol °C * 632 °C * 1kcal/1,000 cal = 153 Mkcal/h
CO2 = 625.0 kgmol/h * 11.2171 cal/kgmol °C * 632 °C * 1kcal/1,000 cal = 4,431 Mkcal/h
S02 = 0.0 kgmol/h * 11.4673 cal/kgmol °C * 632 °C * 1kcal/1,000 cal = 0 Mkcal/h
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H20 = 500.8 kgmol/h * 8.8556 cal/kgmol °C * 632 °C * 1kcal/1,000 cal = 2,803 Mkcal/h
N2 =3,437.5 kgmol/h * 7.7949 cal/kgmol °C * 632 °C * 1kcal/1,000 cal = 16,934 Mkcal/h
Calor total de salida de gases de combustion 24,400 Mkcal/h

PASO 2: Pérdidas por radiacién y miscelaneas
Se asume que es el 4% del calor de combustion

Pérdidas por radiacion y miscelaneas = 4/100 * 88,596 Mkcal/h
Pérdidas por radiacion y miscelaneas = 3,544 Mkcal/h

Calor al vapor de enfriamiento = 5,500 kg/h * 0.49 cal/kg °C * (648-370) °C * 1kcal/1,000 cal
Calor al vapor de enfriamiento = 749 Mkcal/h

Calor neto de salida = calor total de salida de gases de combustion + pérdidas por
radiacién y miscelaneas + calor al vapor de enfriamiento

Calor neto de salida = (24,400 + 3,544 + 749) Mkcal/h
Calor neto de salida = 28,693 Mkcal/h

PASO 3: Calor al reactor por diferencia

Calor neto al reactor = Calor neto de entrada — Calor neto de salida
Calor neto al reactor = (97,835 — 28,693) Mkcal/h
Calor neto al reactor = 69,142 Mkcal/h

Velocidad de Circulacion del Catalizador

PASOQO 1: Célculo de la circulacion de catalizador
Temperatura de fase densa = 666 °C

Circ. de catalizador = calor neto al reactor / (capacidad calorifica del catalizador * Delta T)
Circ. de catalizador = (69,142 Mkcal/h * 1h/60 min)/( 0.262 cal/kg °C *(666-520) °C)
Circulacién de catalizador = 30.12 Ton/min.

PASO 2: Caélculo de la relacién catalizador/aceite
Carga fresca = 39,032 BPD p.e. =0.901
Recirculacion = 3,020 BPD p.e. = 1.015

Relacion catalizador/aceite = Circulacion de catalizador
Carga fresca total

= 30.12 Ton/min
((39,032 B *0.901 Ton + 3,020 B * 1.015 Ton)* 0.158986 m® * 1D * 1h )
D m3 D m3 B 24 h 60 min

Relacién catalizador/aceite = 7.14
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Balance de Materia

PASO 1: Datos de entrada

ESCUELA SUPERIOR DE INGENIERIA QUIMICA E INDUSTRIAS EXTRACTIVAS

MAESTRIA EN INGENIERIA DE HIDROCARBUROS Y SUS ENERGETICOS ASOCIADOS

Corriente Carga Gasseco/ Propano- Butano- Gasolina Aceite Aceite
fresca Gas acido Propileno Butileno catalitica ciclico decantado
ligero
Flujo, BPD 39,032 251,492/ 3,131 4,681 23,027 8,090 3,417
36,554

p.e. 20/4°C 0.901 0.521 0.590 0.741 0.929 1.049

Destilacién, °C

TIE 228 45

10% 308 57

50% 409 106

90% 497 185

TFE 547 211

PVR, Ib/pulg? 7.4

RONC 92.0

MONC 79.4

Azufre, % peso 0.19

Componentes % mol % mol % mol

H2S 0.00

H2 23.30

Ar + O2 0.00

N2 8.80

CO 0.00

CO2 1.00

Ci 26.50

C2+Cr 31.40

Cs 1.30 22.20 1.00

Cs® 6.80 77.80 0.70

iCa 0.70 24.60

nCa 0.10 9.60

Ci’s 0.10 63.2

1Cs” 14.70

iCa™ 14.30

2tCs 19.60

2cCr 14.60

Cs* 0.90

Total 100.00 100.00 100.00

PASO 2: Célculo del balance de materia en % peso

Carga fresca = 39,032 B/D * 0.901 Ton/m?3 * 0.158986 m3/B = 5,591 Ton/D

Balance de Materia Peso
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Gas seco =251,492 m2 * 1kgmol *25.26 kg * 1Ton *D *100 = 4.80 % peso
D 23.6928m3 kgmol 1,000kg 5,591 Ton
Gas 4cido = 36,554 m® * 1lkgmol *34.05kg*1Ton  *D * 100 = 0.94 % peso
D 23.6928 m® kgmol 1,000kg 5,591 Ton
Propano-Propileno = 3,131 B * 0.521 Ton * 0.158986 m® * D *100 = 4.64 % peso
D m3 B 5,591 Ton
Butano-Butileno = 4,681 B * 0.590 Ton * 0.158986 m® * D * 100 =7.85 % peso
D m3 B 5,591 Ton
Gasolina = 23,027 B * 0.741 Ton * 0.158986 m3 * D * 100 = 48.52 % peso
D m3 B 5,591 Ton
Aceite ciclico ligero = 8,090 B * 0.929 Ton* 0.158986 m® * D * 100 = 21.37 % peso
D m3 B 5,591 Ton
Aceite decantado = 3,417 B * 1.049 Ton* 0.158986 m® * D * 100 =10.19 % peso
D m3 B 5,591 Ton
Coque =8,906.4kg*1Ton *24h* D 1 * 100 =3.82 % peso

h 1000kg 1D 5,591 Ton

Balance total = suma de productos
Balance total = (4.80 + 0.94 + 4.64 + 7.85 + 48.52 + 21.37 + 10.19 + 3.82) % peso
Balance total = 102.07 % peso

PASO 3: Calculo de rendimientos reportados en % vol.

Gas seco =251,492 mé* 1 D =644 md
D 39,032B B

Gas acido= 36,554 mé* 1 D = 0.94md
D 39,032B B

Propano-Propileno = 3,131 B* 1 D *100 =8.02 % vol.
D 39,032B

Butano-Butileno = 4,681 B * 1 D *100 =12.00 % vol.
D 39,032B

Gas LP =(8.02 + 12.00) % vol = 20.02 % vol.

Gasolina=23,027B*1 D * 100 =59.00 % vol.
D 39,032B

Aceite ciclico ligero =8,090 B * 1 D *100 =20.73 % vol.
D 39,032B

Aceite decantado =3,417B*1 D *100 =8.75 % vol.
D 39,032B
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Conversion total = 100 — (ACL + ADC) % vol. = 100 — (20.73 + 8.75) = 70.52 % vol.

Conversion total liquida = (Gas LP + Gasolina + ACL + ADC) % vol.
= (20.02 + 59.00 + 20.73 + 8.75) % vol.
=108.5 % vol.

Licuables Arrastrados en el Gas Seco [29]

PASO 1: Calculo de gas seco, propano-propileno y butano-butileno en kgmol/d

Gas seco = 251,492 m?3 * 1kgmol
D 23.6928 m3
Gas seco =10,615 kgmol
D
Propano-Propileno = PP B/D * (C2 + C3 + C3™ + iC4 + NC4 + C47’s + Cs+)

Propano-Propileno = (3,131 B * (0.00 * 1.977 + 22.20 * 1.8277 + 77.80 * 1.9696 + 0.00 *
D
1.5407 + 0.00 * 1.5931 + 0.00 * 1.7285 + 0.00 * 1.3811) kgmol /100)
B

Propano-Propileno = 6,068 kgmol
D
Butano-Butileno = BB B/D * (Cz2 + C3 + C3™ + iC4 + NC4 + C4™'S + Cs+)

Butano-Butileno = (4,681 B * (0.00 * 1.977 + 1.00 * 1.8277 + 0.70 * 1.9696 + 24.60 *
D
1.5407 + 9.60 * 1.5931 + 63.20 * 1.7285 + 0.50 * 1.3811) kgmol /100)
B
Butano-Butileno = 7,786 kgmol
D

PASO 2: Célculo del contenido de licuables en el gas seco en % vol.

Propano en gas seco = 10,615 kgmol * 1.30 % mol *100 =0.19 % vol.
D  (1.8277 kgmol *100) / 39,032 B
B D

Propileno en gas seco = 10,615 kgmol * 6.80 % mol * 100 = 0.94 % vol.
D (1.9696 kgmol *100) / 39,032 B
B D

isobutano en gas seco = 10,615 kgmol * 0.70 % mol *100 =0.12 % vol.
D (1.5407 kgmol *100) / 39,032 B
B D

nbutano en gas seco = 10,615 kgmol * 0.10 % mol *100 = 0.02 % vol.
D (1.5931 kgmol *100) / 39,032 B
B D

Butilenos en gas seco = 10,615 kgmol * 0.10 % mol *100 = 0.02 % vol.

D  (1.7285 kgmol *100) / 39,032 B
B D
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Propano-Propileno en gas seco = (0.19 + 0.94) % vol. = 1.13 % vol.
Butano-Butileno en gas seco = (0.12 + 0.02 + 0.02) % vol. = 0.16 % vol.

Gas LP en gas seco = (1.13 + 0.16) % vol. = 1.29 % vol.
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