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RESUMEN

TITULO: IMPACTO ECONOMICO Y OPERACIONAL DEL RECICLO DE APC Y DE BUTANO EN
EL SISTEMA RISER —TORRE FRACCIONADORA DE LA PLANTA DE CRAQUEO CATALITICO
FLUIDIZADO UOPI DE LA REFINERIA DE BARRANCABERMEJA

AUTOR: VICTOR ORLANDO DE MOYA GARCES”

PALABRAS CLAVES:

DESCRIPCION: Craqueo térmico, Aceite pesado y liviano de Ciclo, Butano, reaccion, SHARC,
HYSYS.

Este trabajo de aplicacién analiza el comportamiento generado en la unidad UOP-I comprendida
por el sistema de reaccion riser-regenerador y la torre fraccionadora ante un esquema de reciclo de
butano y de aceite pesado de ciclo (APC) a través de la simulacién con software comercial. El
sistema es obtenido a partir de simulaciones por medio del acople manual entre los programas
SHARC y HYSYS; con SHARC se predicen el flujo y la composicién del producto reactor, mientras
que con HYSYS se obtienen el comportamiento dindmico de la torre y las predicciones de las
cantidades de butanos y de APC, los cuales, en turno, son ingresados en SHARC para determinar
el cambio en el producto reactor y de nuevo repetir el ciclo de simulacion. Los ciclos de simulacién
finalizan cuando el producto reactor no reporta cambios en flujo ni en composicién. El analisis del
comportamiento de la unidad UOP-I consider6 diferentes perturbaciones en la inyeccién de la
carga de butano (3%, 6%, 9%, 12% y 15% wt) para determinar el beneficio econémico obtenido
ante el reciclo.

En los escenarios evaluados de carga de butano, los resultados reportaron que un 9% de
composicién en relacién al flujo de carga base y un reciclo total de aceite pesado presentan una
disminucién considerable de los productos pesados ALC y APC. Asimismo, las temperaturas y los
flujos producto de la torre fraccionadora, presentan estabilidad operacional y se encuentran dentro
de las ventanas operativas segun los datos histéricos del sistema. La evaluacion econdmica indica
que la presencia de GLP y APC en la carga aumentan el margen econémico de la operacion,
debido al menor precio del GLP con respecto a la carga tradicional, y al incremento de productos
livianos como gasolina liviana y gases. El incremento potencial econdmico fue estimado en +72
KUS$/dia.

:*Proyecto de grado.
Facultad de Ingenieria Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Maestria en Ingenieria
Quimica. Director: PhD Giovanni Morales Medina. Co-director: PhD. Carlos Jesus Muvdi Nova.
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ABSTRACT

TITLE: ECONOMIC AND OPERATIONAL IMPACT OF CHO AND BUTANE RECYCLES IN THE
RISER-FRACTIONATION TOWER SYSTEM OF THE FLUIDIZED CATALITIC CRACKING PLANT
UOPI OF THE REFINERY OF BARRANCABERMEJA .

AUTHOR: VICTOR ORLANDO DE MOYA GARCES”

KEYWORDS: Thermal cracking, heavy and light cycle oil, butane, reaction, SHARC, HYSYS.

This application work analyzes the tendencies and products generated by the UOP-I in an operative
condition of butane and cycle heavy oil recycles from the fractionation tower to the riser, according
to simulations using commercial simulation packages. Operational behavior of riser-regenerator
system was simulated by the use of the commercial software called SHARC, while response of
fractionation tower was obtained by the use of the commercial software called HYSYS. With
SHARC, the flow and composition of the reactor-product were predicted, whereas with HYSYS the
dynamic tower behavior were obtained as well as the predictions of butanes and CHO flows. These
last flows were defined one by one into SHARC, to determine the change in the reactor-product
with a recycle operation condition; later on, HYSYS is carried out with reactor product predictions
and simulation is repeated by updating recycle flows into SHARC. The simulation cycles finished
when the reactor-product reported no changes in flow and composition. The analysis of the UOP-I
unit was applied considering different perturbations in the butane recycle (3%, 6%, 9%, 12% and
15% wt.) to determine the economic benefit faced by this operational scheme.

Simulation results showed that butane and CHO recycles decreased the heavy products CLO and
CHO. Likewise, the temperatures and the flows from the fractionation tower showed operational
stability and values according to historic data plant. The economic evaluation of the recycles
indicated that the presence of LPG in the feed and recycle of CHO increased the economic margin
of the operation, due to the lower price of LPG compared to the traditional load. Likewise, recycled
flows increased light products such as light gasoline and LPG from the tower, as well as, the
economic potential was increased by 72000 US$/day.

:*Graduation Project
Faculty of Physical-chemistry Engineering. Chemical Engineering School. Advisor: PhD Giovanni
Morales Medina. Co-advisor: PhD. Carlos Jesus Muvdi Nova
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INTRODUCCION

La demanda energética de combustibles fésiles a nivel mundial ha motivado a las
empresas de refinacion a la implementacion de nuevos esquemas para el
procesamiento de crudos con diversas propiedades. Una de las operaciones que
permite cargar una amplia variedad de crudos y fracciones es la unidad de
craqueo catalitico; esta versatilidad estd fundamentada en la reformulacién del
catalizador utilizado [1]. El craqueo catalitico se caracteriza por los altos
rendimientos a productos livianos de gran valor agregado generando un margen
de ganancia favorable, con lo cual esta operacion es considerada como el corazén

de la refineria [2].

En la GRB —Gerencia Refineria de Barrancabermeja—, la unidad de craqgueo
catalitico UOP-| tiene una capacidad de procesamiento de 28000 BPD (barriles
por dia) de mezcla combinada. La UOP-I corresponde a la unidad de craqueo
catalitico de tipo fluidizado, en donde se integra energéticamente un regenerador
(quema de coque) y un riser (reaccion catalitica) (ver Figura 1) [3]. Los productos
gaseosos generados en el riser son separados por una torre de fraccionamiento
para producir gas seco, gasolinas, aceite de ciclo (ALC) y slurry que sale por el

fondo como se aprecia en la Figura 1.

Este trabajo de aplicacion analiza el comportamiento generado en la unidad UOP-|
comprendida por el sistema de reaccion riser-regenerador y la torre fraccionadora
ante un esquema de reciclo de butano y de aceite pesado de ciclo (APC). El
comportamiento de la UOP-I es obtenido a partir de simulaciones por medio del
acople entre los programas SHARC y HYSYS; con SHARC se predicen el flujo y la
composicién del producto reactor, mientras que con HYSYS se obtiene el

comportamiento dinamico de la torre y las predicciones de las cantidades de

18



butanos y de APC, los cuales son ingresados en SHARC, para determinar el

cambio en el producto reactor y de nuevo repetir el ciclo de simulacion.
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Figura 1. Unidad UOP-1: torre T-2701, regenerador R-2702 y riser R-2701.
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El ciclo de simulacion finaliza cuando el producto reactor no reporta cambios en
flujo, como tampoco en composicion. El acople entre los simuladores fue
efectuado manualmente. El andlisis de la unidad UOP-I con el anterior esquema
de simulacion fue aplicado considerando diferentes perturbaciones en la inyeccion

de la carga para determinar el beneficio econdmico obtenido ante el reciclo.

De acuerdo al esquema operativo de la GRB, un aumento en la produccion de
naftas y aceite liviano de ciclo en UOP-I permitiria aumentar el margen de
refinacion por aumento de inventarios de productos livianos (propileno, gasolina y
diésel), con la correspondiente mejora en las utilidades obtenidas en la refinacion
[4]. Actualmente, los precios del diésel se encuentran alrededor de 57,43
US$/barril, mientras que el del ALC se estima en 49,34, US$/barril (datos
obtenidos segun informe semanal de la programacion de cargas Octubre 28 del
2016, GRB); asimismo, el precio de la gasolina y el propileno corresponden a
61,62 US$/barril y 29,33US$/barril, respectivamente.

Cabe enunciar que el aumento de productos livianos de reaccion obtenidos en la
unidad de operacion UOP-I, puede efectuarse con la inclusion de butanos como
carga al sistema de reaccién riser (R-2701), tal como se evidencié en pruebas
industriales realizadas en la planta UOP-II en fechas pasadas (Febrero de 2015),
como se evidencia en la Tabla 1 [5]. La Tabla 1 muestra adicionalmente el margen
de ganancias obtenido en la planta UOP-Il, al comparar los resultados de la
operacion normal (caso base) con el reciclo de butano (caso evaluado). Asimismo,
se espera que la inclusion de APC, incremente el rendimiento de gasolinas y ALC;
mientras que la inyeccién de butano aumente el rendimiento en obtencion de

gases tales como etano, etileno y propileno.
El esquema de reciclo evaluado en la UOP-II puede ser analizado en la UOP-I

para el reciclo de APC desde la torre fraccionadora y el reciclo de butanos desde

la torre depropanizadora T-2755. Para lo anterior, la operacion de la torre debe
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conducir a un adecuado flujo de salida de APC que garantice una respuesta
estable de la T-2701.

Tabla 1. Margen de ganancias en la planta UOP-II de la GRB, al recircular
GLP al riser.

Productos CASO BASE CASO EVALUADO
Cargas % Vol. BPD US$/D % Vol. BPD US$/D

Gasoleo 63,8| 18555 843849 60,7| 18560 844106
DMOH 36,2| 10506 474710 32,5 9929 448657

29060 - -| 28489 -
GLP Riser 0 0 0 6,8 2063 41445
Total Cargas -| 29060| 1318559 -| 30552| 1334208
Total Productos - -1 1773461 - -| 1823957
Costos Variables - - 43300 - - 45523
Margen, US$ - - 411602 - - 444226
Margen, US$/B - - 14,2 - - 14,5
Margen, US$/D 11491

De otro lado, la inclusion de una corriente de reciclo de butanos proveniente de la
torre depropanizadora T-2755 incrementaria los beneficios de la operacion de la
UOP1 por aumento en el flujo de gases. Las facilidades para el reciclo de butano

se encuentran en proceso de construccién y montaje.

El analisis del desempefio de la torre y el reactor, considerando la implementacion
de las dos corrientes de reciclo ya mencionadas, puede permitir la mejora de la
operacion del sistema, incrementando su eficiencia sin poner en riesgo la
integridad de equipos y del personal. Este analisis es posible efectuarlo utilizando
los modelos mateméaticos codificados en los programas de simulacion de la
industria petrolera. La GRB cuenta con la licencia del programa especializado en
FCC denominado SHARC® para el analisis de la operacion de los equipos riser y
regenerador. Asimismo, Aspen HYSYS® es un programa de simulacion
especializado para diferentes operaciones de la industria petrolera; la GRB cuenta
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con la respectiva licencia de este programa. Con lo anterior, el acople entre los
simuladores SHARC® y Aspen HYSYS® puede ser realizado para determinar la
respuesta de la operacion ante el establecimiento de flujos de reciclo de butanos y
de APC.

El esquema de acoplamiento antes mencionado, permite predecir los productos
del riser ante una determinada carga; al igual que el producto reactor corresponde
al flujo de entrada para la torre fraccionadora simulada por medio de HYSYS®;
donde el flujo de APC y butanos obtenidos de la fraccionadora es a su vez enviado
a la entrada del riser, para la prediccion del producto reactor. El acople entre los
simuladores termina una vez se han alcanzado condiciones estables a la salida
del reactor y a la salida de la fraccionadora. En este documento se presentan los
resultados mas relevantes del andlisis de la operacion de la torre fraccionadora T-
2701 y los equipos riser-regenerador R-2701, ante un esquema de reciclo de APC
y de inyeccion de butano, por medio de los resultados obtenidos de las

simulaciones basadas en los programas comerciales Aspen HYSYS® y SHARC®.
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1. MARCO REFERENCIAL

Uno de los procesos mas importantes en los esquemas de refinacion es el
proceso denominado craqueo catalitico fluidizado cuyo objeto es convertir las
fracciones pesadas (alto peso molecular) del crudo de bajo valor comercial en
productos de bajo peso molecular y alto valor comercial, como la gasolina y
olefinas que son utilizadas en el proceso de alquilacion y para la produccion de
MTBE (metil terbutil éter) [6]; de hecho, algunas unidades FCC pueden estar
dedicadas a la produccién de productos petroquimicos [7] [8]. Las diferentes
unidades de FCC existentes en el mundo han sido disefiadas y modificadas por
las compafiias Exxon, UOP (Universal Oil Products), KBR (Kellog Brown & Root),
Shell, Stone, entre otras. El proceso de FCC puede dividirse en [9]:

e Precalentamiento de carga

e Carga de Alimentacién en reactor de flujo ascendente.

e Vaporizacion de la alimentacion

¢ Reaccion de Craqueo Catalitico

e Separacion de catalizador y productos.

e Regeneracion del catalizador.

e Fraccionador principal

e Planta de gas

e Facilidades de tratamiento.

La alimentacion a una FCC proviene de una mezcla entre gaséleos y fondos de la
destilacién atmosférica y la destilacién al vacio. Después del precalentamiento, la
alimentacion es vaporizada para fomentar las reacciones de desintegracion
catalitica. Esta vaporizacion se logra cuando el catalizador caliente que proviene
del regenerador se pone en contacto directo con la alimentacion en la base de un

tubo llamado riser. Para que este contacto sea eficiente, la alimentacién es
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atomizada en presencia de vapor de agua a través de boquillas de alta eficiencia
lograndose que el hidrocarburo llegue a los sitios 4cidos del catalizador. Después
de llevarse a cabo las reacciones de desintegracién en el riser, los productos

gaseosos y el catalizador entran a un dispositivo llamado reactor.

Actualmente, el reactor sélo sirve como espacio para los separadores tipo ciclon y
como hogar para la seccion de agotamiento. El catalizador circula continuamente
en la zona de reaccion (riser, despojador y regenerador) actuando como vehiculo
para transferir la energia producida por la combustién de coque en el regenerador,
a la alimentacion en la entrada del riser. De otro lado, los productos gaseosos de
la reaccion son enviados desde el reactor a la torre de destilacion fraccionada. En
esta torre, el producto del reactor es separado en sus constituyentes de acuerdo a
sus puntos de ebullicién; algunos de ellos tienen aplicacion dentro de la misma
refineria, mientras que otros van al tanque de almacenamiento para

posteriormente ser comercializados.

1.1 DESCRIPCION DEL RISER R-2701 Y LA TORRE FRACCIONADORA T-2701

Una de las unidades de craqueo catalitico de la GRB corresponde a la
denominada UOP1, como se observa en la Figura 2. A esta unidad llegan los
flujos provenientes de los tanques: K2702/K2652/K2753 DMO y k2803 GAO. Las
condiciones de operacion del riser corresponden a aprox. 1000 °F y 42 psi; el
regenerador opera a 1330 °F y 40 psi. De otro lado, el catalizador utilizado es de
tipo catalizador de equilibrio (E-Cat) soportado en zeolita. Los gases de cima de la
fraccionadora son enviados a los condensadores para ser enfriados y separados
en el tambor de cima. Parte del hidrocarburo liquido acumulado es devuelto a la
fraccionadora como reflujo en el plato 36, mientras que la otra parte es enviada a
la unidad de concentracibn de gases para obtener etano, etileno, propano y

butano.
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Figura 2. Equipos principales del proceso de FCC en la UOP-I.
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De otro lado, del plato 28 se extrae la nafta pesada, que se divide en dos
corrientes, una de ellas es enviada al enfriador y retorna a la torre como reflujo
sobre el plato 31. La otra corriente fluye hacia una torre despojadora lateral, en
donde se controla el punto de chispa (Figura 2). El flujo de fondo de esta torre es
enviado a tanques de almacenamiento para la preparacion de combustéleo o para
enviar hacia hidrotratamiento y aumentar la produccion de gasolina [10]. El flujo de
cima de la despojadora (vapor de agua y nafta) es retornado a la fraccionadora

sobre el plato 30 (Figura 2).

Asi mismo, el aceite de ciclo liviano (ALC) es extraido del plato 18 de la torre
fraccionadora y dividido en dos corrientes principales como se muestra en la
Figura 2; una de las corrientes es enviada como flujo de enfriamiento al sistema de
recuperacion de vapores de cima y luego retorna al plato 21. La segunda corriente
es enviada a la torre de despojo de aceite liviano para el control del punto de
chispa y luego enviada a tanques como producto [11]. La seccion de aceite
pesado de ciclo (APC), inicia en el plato 9, de donde cae a la succién de la bomba
P2704 que impulsa esta corriente hacia un intercambiador de calor para transferir
su energia a la torre debutanizadora y luego retornar sobre el plato 12.

De la descarga de la bomba P-2704 sale otra corriente que, a través de la valvula
FIC27015, es enviada a la torre despojadora y de esta forma incrementa la
produccién de ALC (flujo de salida de la T-2702) [12]. El flujo de esta corriente de
desvio se establece de forma subjetiva por cada operario de turno para alcanzar
los mayores valores de ALC, con la restriccion de asegurar la normal operacion de
la P-2704. Una alternativa para analizar la dindmica del flujp de APC y su
influencia en la estabilidad de la torre consiste en simular el equipo por medio del

programa comercial HYSYS®.

De igual forma, los productos de reaccion del riser con las cargas de reciclo (APC

y butano) pueden ser estimados por medio del programa SHARC® desarrollado
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por las empresas Shell y AIMMS. Se espera que al inyectar el butano siendo esta
una carga liviana, este modifique las propiedades iniciales del crudo como seria el
API, la viscosidad, la composicion de los productos, el contenido de metales y
aromaticos. Asimismo, el reciclo de butanos puede conllevar a cambios en las

condiciones operativas del sistema.

El primer proceso de craqueo catalitico comercial se desarroll6 en la década de
los 20 por Eugene Houndry. La funcién del proceso era eliminar el azufre de los
vapores del petrdleo mediante el uso de catalizadores de desactivacion (arcillas
naturales y silicatos de aluminio amorfos). Este descubrimiento fue comercializado
por la empresa Vacuum Oil y la compafiia Sun Oil. La primera unidad en marcha
se inicio en el afio 1936 con rendimientos superiores, aceptada por la industria,
integrada por un reactor de lecho fijo. En 1942 la Universal Oil (UOCP) establecio
los fundamentos del proceso para instalar la primera unidad de desintegracion

catalitica de lecho fluidizado que inicié sus operaciones un afio después. [13]

La unidad de flujo descendente fue disefiada en 1944 por la Compaiiia Standard
Oil Development para simplificar la recuperacion de catalizador y la distribucion de
las instalaciones. Para el afio de 1947 fue creado el modelo de presion equilibrada
disefiada por la Compafia Kellog para reducir el tamafio de la unidad, ventajas de
facilidad en el mantenimiento, menor costo, operacion de baja presion, menor
produccién de coque y menor perdida de actividad catalitica [13]. En la Tabla 2 se
presenta la evolucion del desarrollo del proceso FCC a través del siglo XX.

Respecto a las simulaciones, usualmente los modelos propuestos para el analisis
dinamico de la unidad FCC consideran el uso de un numero definido de cinéticas
globales para describir las reacciones en el riser operando en flujo pistén, mientras
que el separador de las particulas de catalizador y el regenerador han sido
considerados como reactores tipo CSTR [14]- [15]. De otro lado, usualmente los

modelos y las simulaciones consideran vaporizacion instantanea de la carga al

28



riser [14]- [16]. Igualmente, la hidrodinAmica de arrastre de catalizador, la
desactivacion del catalizador y el efecto de la reaccion endotérmica en las
constantes de velocidad de reaccion han sido reportados en la simulacion de
unidades industriales [17]- [18].

Tabla 2. Evolucién del Proceso FCC a través de siglo XX.

EVOLUCION

Me Afee of Gulf Refineria Co. empled un catalizador de clorure de aluminio a presidn
atmosférica vy temperaturas de 260° a 290°C.

Eugene Houdry inventd un proceso que utilizaba ardilla activada (material acidificado de silica -
alumina) en lecho desintegrador fijo; descubrid gue el depdsito de carbdn podia quemarse para
regenerar el catalizador v restaurar su actividad.

Standard of Mew lersey, Kelloge, |.G. Farben y Standard de Indiana formaron una asociacion
para desarrollar el cracking catalitico.

Primera unidad FCC comercial [Modelo 1) inicia en la refineria de New lersey’s Baton Rouge.

UOP fue el primero en construir una gran cantidad de unidades FCC; Kellogg introdujo el modelo
Il de presidn equilibrada montando lado a lado el reactor v regenerador de la unidad FCC.
Divisidn de Davison W.R. Grace & Co. Desarrolld microesferas de catalizador para el FCC.
Evolucidn del disefic de proceso de craqueo en el lecho. Surgen los modelos Ortoflow A[flujo
ascendente); Otroflow B (intercambio posicién reactor/regenerador)

Se inventd la estructura del riser para el cragueo.

Eelloge v Phillips desarrollaron v colocaron la primera unidad de eragqueo en Barger, Texas

Mobil Qil desarrolld catalizador USY y ReY cuya actividad es mayor que los catalizadores de
silica-alimina amorfos, utilizando Ortoflow C

Amoco Oil inventd la utilizacidn de altas temperaturas de regeneracidn

Mobil Qil introdujo como promotor CO

Petroleo Philips desarrolld antimonio para la pasivadion del niquel.

Exxon desarrolld la unidad de Flexicracking (configuracidn lado a lado) asi come la UltraOrtoflow
combinando tecnologias de las compariias Kellogg v Amoceo Corp’s Ultracat Regeneration
TOTAL inventd las dos etapas de regeneracion para el procesamiento de los residuos; kelloge lo
hizo en 1573 disefiando el Ortoflow F.

Mobil reportd el primer uso comercial de Z5M-5 octano/olefinas aditive en FOC

Mobil comenzd la instalacidn del sistema de ciclones cerrados en estas unidades FCC
Corporacidon Coastal condujo a una prueba comercial de tiempo de residencia ultracorto, para la
selectividad de craqueo.

Fuente: [19]

1.2 SIMULADOR ASPEN HYSYS ®

HYSYS es una herramienta que permite la simulacion de un sistema industrial del

cual se conocen los pardmetros que lo describen. Este software permite

29



simulaciones tanto en estado estacionario como en estado transitorio [20]. El
ambiente de HYSYS estd4 compuesto por cuatro interfases. El primero de éstos se
denomina PFD (Process Flow Diagram), cuya funcién es permitir al usuario
construir la topologia del proceso que desea simular. Asimismo, existe el libro de
trabajo el cual es una coleccion de hojas de calculo de las cuales se despliegan la
informacion del proceso de forma tabular. La vista de propiedades que consiste en
una coleccion de paginas que contienen informacion acerca de los objetos que
constituye el proceso. Por ultimo, existe la vista de resumenes, la cual despliega la

lista de corrientes y los médulos considerados [21].

1.3 SIMULADOR SHARC®

Shell Advanced and Rigorous Cat Cracking Model (SHARC™) es un software
avanzado que ayuda al andlisis de la operacion de unidades FCC en tres
aspectos: i) predice con precisién el impacto econémico de los cambios en la
carga de alimentacién, catalizador y las condiciones de funcionamiento; ii) puede
ser utilizado para optimizar el rendimiento de la unidad y iii) puede generar rutas
para la planificacion de la refineria y modelos de programaciéon para la
optimizacién de la unidad de refinacion. Esta herramienta ha sido usada con éxito

en las siguientes areas [22]:

a) Estimacion de los efectos de cambios en la carga de alimentacion, adicion de
catalizador y condiciones de operacion, sobre los rendimientos y propiedades
de los productos con el fin de mejorar el rendimiento de la planta FCC.

b) Realizar evaluaciones econdmicas de la alimentacién con la posibilidad de
seleccionar un precio justo, ya que es posible determinar el valor de cada
corriente marginal FCC disponible.

c) Ayuda a seleccionar el mejor catalizador para la unidad FCC, teniendo en

cuenta restricciones operativas y las metas econémicas de la refineria.
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d) Seguimiento, evaluacion y optimizacion del rendimiento de la unidad FCC
sobre una base continua, permite evaluar parametros de selectividad para el
rendimiento teniendo en cuenta efectos de la materia prima, el catalizador,

hardware de la unidad, y condiciones de funcionamiento.

Es importante mencionar que el programa SHARC es utilizado en la GRB para la
prediccion de los rendimientos y para las planeaciones operacionales de las
unidades de craqueo catalitico. Los resultados de SHARC han mostrado
concordancia con los desempefios reportados por las plantas de craqueo catalitico
de la GRB, incluyendo la unidad UOP-I (Departamento de planeacién, GRB). Por
lo anterior, este programa fue seleccionado en este trabajo para la prediccion del

producto reactor de la UOP-I ante un esquema de reciclo de APC y butanos.

1.4 OBJETIVOS

Los objetivos considerados en este estudio fueron:

» Analizar la estabilidad del proceso de la unidad UOPI mediante la variacién de

flujos de entrada al Riser, simulando en el programa SHARC.

* Analizar la operacion de la T2701 por medio del programa comercial HYSYS,
para determinar la maxima extraccién de APC sin que afecte la operacién de la

torre.
+ Determinar la conveniencia de aplicar reciclo de APC y butano al riser

regenerador, a través de diferentes escenarios de evaluacion, para aumentar el

margen de ganancia en el refineria de Barrancabermeja.
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2. METODOLOGIA

La metodologia planteada para el desarrollo del trabajo de aplicacion se presenta

en la Figura 3. Las etapas de la metodologia son descritas a continuacion.

Figura 3. Diagrama Metodoldgico para el desarrollo de la Investigacion.

N
e Consecucion de informacion.

J

)
e Simulacién de la operacion riser-regenerador (Rx-Rg).

J

e Simulacién de la torre fraccionadora (TF) en estado
estable.

e Simulacion dinamica de la torre fraccionadora.

e Simulacion del sistema Rx-Rg y TF: reciclo de APCy de A
butano.
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2.1 CONSECUCION DE INFORMACION

En esa etapa los datos historicos del proceso fueron recolectados del sistema P,
el cual realiza el monitoreo y la gestién de los datos de las plantas de procesos de
la GRB. Esta informacion es requerida para la definicion de las condiciones para
las simulaciones en HYSYS y en SHARC.

Los datos historicos fueron recolectados en una ventana operativa definida entre
2014 (21/01/2014-05/06/2014) y 2015, tiempo para el cual, la unidad present6 los
mayores tiempos de estabilidad en la operacion. Los datos historicos fueron
sometidos a un andlisis estadistico para determinar los valores de estabilidad de
las variables operativas (flujos, temperaturas y presiones) para las simulaciones.
Asimismo, diferentes parametros de los equipos riser-regenerador (Rx-Rg) fueron
recolectados para la simulacion. Entre los parametros se encuentran el diametro y
la longitud del riser, la geometria del reactor, la geometria del regenerador y las
caracteristicas del catalizador. Igualmente, los parametros requeridos para la
simulacion de la torre fraccionadora T2701 fueron recolectados (dimensionamiento

de los platos, alturas entre platos y volumen del condensador).

2.2 SIMULACION DE LA OPERACION RISER-REGENERADOR

La simulacion del Rx-Rg se realiz6 con el software especializado SHARC. Los
diferentes estados estacionarios identificados en la seccién anterior, fueron
utilizados para efectuar las simulaciones; asimismo, los datos de rendimiento
fueron usados en la verificacion de los resultados de SHARC. Los datos
simulados en SHARC fueron extraidos directamente de PAI pues estos son
mediciones reales de la industria. En esta etapa se realizd un andlisis de
desempeio de los datos obtenidos con SHARC que no son medidos directamente

en planta. De igual forma, se tuvo que ajustar y sintonizar el modelo de simulacion
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del riser para la unidad UOPI ya que la prediccidn de los resultados obtenidos para
el afio 2013 comparado al afio de estudio 2014, eran totalmente diferente en su
comportamiento esperado. Una vez ajustado el modelo, fue necesario verificar el
mismo a través del cambio de variables como la temperatura de reaccion,
temperatura de precaliente, flujo entre otros, para proyectar su comportamiento,
reportando resultados coherentes segun la aplicacion industrial.

2.3 SIMULACION TORRE FRACCIONADORA EN ESTADO ESTABLE

La torre fraccionadora fue simulada en estado estacionario utilizando el programa
ASPEN HYSYS y las condiciones de operacion segun las ventanas operativas de
la industria. Las simulaciones consideran la caracterizacion del producto reactor
segun los resultados obtenidos en la etapa anterior con el programa SHARC. Este
producto reactor fue especificado como un crudo en la seccion “Petroleum Assays”
de la opcion “Properties”. Los resultados de las simulaciones en estado

estacionario fueron cotejados con los datos histéricos de proceso.

2.4 SIMULACION DINAMICA DE LA TORRE FRACCIONADORA

Las condiciones estacionarias alcanzadas en la etapa anterior fueron las
condiciones iniciales para la consecucion de la simulacién dinamica de la torre
fraccionadora en HYSYS. Para esto, las columnas T-2701, T2702 y T-2703 fueron
dimensionadas segun la herramienta “Tray sizing”. Asimismo, las modificaciones
sugeridas por el asistente dinamico fueron aplicadas para la consecucion de una
simulacion dinamica estable y representativa del proceso. Con la simulacion
dindmica, la respuesta de la torre fue analizada ante diferentes perturbaciones del

flujo de alimentacién y otras variables de proceso.
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2.5 SIMULACION DEL SISTEMA RISER-REGENERADOR Y TORRE
FRACCIONADORA

La simulacion de la respuesta del proceso ante la operacion de reciclo de APC y
butano fue realizada por medio del acople entre los simuladores SHARC vy
HYSYS. Teniendo en cuenta que el programa SHARC solo trabaja en estado
estacionario, no se consider6 dentro de la simulacion la dindmica del riser-
generador. Por lo anterior, se procedio a realizar la primera simulacion en estado
estacionario, como caso base en las dos simulaciones y para lograr su interaccion,
la informacion obtenida de la torre fraccionadora fue introducida de forma manual
en SHARC, modificando las variables de operacién pertinentes (composicién del

crudo fraccionado, temperatura y presion de la carga, entre otras).

Una vez procesada la carga, la simulacion en HSYSYS fue actualizada segun el
producto reactor reportado por SHARC. La simulacion en HYSYS fue ejecutada en
modo dinamica con la nueva carga; esta etapa se realizé con el fin de analizar la
estabilidad del proceso de la torre ante la variacion de los flujos de entrada. La
simulacion dinamica fue ejecutada hasta la consecucion de un nuevo estado
estacionario, después del cual los flujos de APC y de butanos fueron actualizados
en el software SHARC, para la prediccion del producto reactor y las condiciones
operativas del proceso. El proceso de simulacion dinamica en HSYSYS vy
simulacion estacionaria en SHARC fue repetido hasta que el estado estacionario
conseguido en HYSYS result6 el mismo después de dos simulaciones

consecutivas (producto reactor constante).

Se establecieron cinco escenarios de estudio para el caso de inyeccion de butano,
considerando un porcentaje del 3%, 6%, 9%, 12% y 15% en relacion a la misma
carga base (modelo sin butano). Estos porcentajes fueron contemplados segun la
capacidad maxima permisible en la unidad UOPI (2500 bbl/day). Al momento de

encontrar el porcentaje de rendimiento Optimo se procedio a realizar la corrida
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incluyendo el reciclo de APC. En todos los casos evaluados se estudio el
comportamiento de temperaturas y el contenido de productos pesados: gasolina
(C6), aceite liviano de ciclo (LCO/LGO), aceite pesado de ciclo (HCO/HGO) y
slurry (SO/CLO), como de productos livianos: C2, C3, C4 y C5. Por ultimo, se
estimé el margen de refinacion grueso que se obtendria con la aplicacién del
reciclo de APC y la inyeccion de butano, evaluado segun los resultados obtenidos

de las simulaciones previas.
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3. SIMULACION Y VALIDACION DEL RISER-REGENERADOR

En este capitulo se detallan diferentes pruebas comparativas que permitieron
simular utilizando el programa SHARC de manera a reproducir los datos historicos

de operacion.

3.1 AJUSTE DEL MODELO EN SHARC

El ajuste del modelo codificado en SHARC para la UOP-| se determind segun sus
resultados respecto a diferentes ventanas operacionales utilizadas hoy dia en
planta. En esta prueba, se realizé el ajuste del modelo que sirvi6 para hacer el
seguimiento al desempefio operacional de la unidad UOP | detectando las
diferencias entre algunas variables de operaciéon y los rendimientos de productos
estimados por el modelo base afio 2013 y el modelo base 2014 (modelos
obtenidos por monitoreo en la refineria y que fueron verificados y recalculados
segun la programacion interna de SHARC). En la Figura 4 se presenta la
comparacion de los resultados obtenidos del ajuste de los modelos (2013 y 2014)

en relacion al contenido de carga procesada en la unidad UOPI.
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Figura 4. Normalizacion del Modelo base (contenido de carga)
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En la Figura 4 se puede apreciar el cambio de algunos parametros del flujo de
alimentacion como fueron: el contenido en peso de la nafta, el contenido de azufre
y carbén Conradson (%p/p). En la figura 5 se presenta la variacién del contenido
de productos livianos segun la normalizacion realizada al modelo base.
Adicionalmente, existen cambios importantes en los contenidos del producto
obtenido (fracciones livianas y pesadas) como se presenta en la Figura 5 y otras
variables de interés en el proceso (temperaturas, API, etc.). Los cambios hallados
diagnostican segun la funcionalidad de SHARC que el modelo debe ser

sintonizado o ajustado acorde a las variables de operacion afio 2014.
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Figura 5. Ajuste del Modelo base (contenido de productos livianos)
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Segun los resultados de las simulaciones obtenidas en la normalizacién, muestran
que la diferencia entre el valor de los afos llegan hacer hasta en un 65% al
comparar los dos modelos, siendo necesario sintonizar o ajustar el modelo
codificado en SHARC para el afio 2014 y asi, conseguir una simulacion
representativa de la operacién de la UOP-I (ver datos en Anexo A). Una vez
efectuado el ajuste del modelo se procedié a sintonizar el mismo, mediante el
cambio de las variables de operacion mas importantes del proceso (temperatura
de reaccion, temperatura de precaliente, cambio de carga y API). El software
procesa el cambio de las variables y reajusta el modelo, manteniendo la tendencia

del mismo. Es de aclarar que esta prueba es de verificacion y control del software.

3.1.1 Sintonizacion A continuacion se describen los efectos asociados al cambio
de cada variable sobre el caso base, ya que segun los expertos de SHELL, cada
vez que se realice una simulacion, se debe ajustar el modelo con las variables de
proceso, para que el grado de error sea minimo. El primer caso de ajuste,
considerd el aumento en la temperatura de reaccion desde 975°F hasta 995°F

(incrementos de 5°F), mientras las otras variables de operacién permanecian
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constantes, tal como se presenta en la figura 6, obteniendo la prediccion de los
contenidos de productos reportados.

Figura 6. Sintonizacion del Modelo base por cambio en la temperatura de

reaccion.
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El aumento de la temperatura de reaccidon genera una disminuciéon en la formacion
de saturados, olefinas, ciclo olefinas, benceno y aromaticos, asi como del
rendimiento en la produccién de aceite liviano, aceite pesado y aceite de ciclo. De
otro lado, el aumento de la temperatura conlleva al incremento de la velocidad de
circulacion del catalizador, la conversion en la formacion de productos livianos

(C2, C3, C4, C5) y gasolina liviana, como se presenta en la Figura 6.
En segundo lugar a manera de evaluar la sensibilidad del modelo, se vario la

temperatura de precaliente desde 370°F, con incrementos de 10°F hasta 410°F,

manteniendo las otras variables constantes, tal como se presenta en la Figura 7.
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Figura 7. Sintonizacion del Modelo base por cambio en la temperatura de
pre-caliente.
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Este cambio generd un aumento en los rendimientos de C2, de aceite liviano
(LCO), de aceite pesado (HCO) y de aceite de ciclo (SO), asi como la disminucién
en la velocidad de circulacién del catalizador y en los rendimientos de C3, C4, C5
y gasolina, como ocurre en la realidad, razén por la cual, justifica la Unica
posibilidad de mejorar el modelo y realizar posteriormente la corrida con las
variables de operacion del afio 2014. El tercer caso de ajuste involucré la
modificacion del valor en la inyeccion de carga de alimento en 1 Mbbl/day,
iniciando en 25 Mbbl/day y concluyendo en 28 Mbbl/day, como se presenta en la

figura 8, sobre la sintonizacién del modelo base variando la carga de alimento.
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Figura 8. Sintonizacién del Modelo base por cambio en la carga de alimento.
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Este ligero aumento de carga modificé la temperatura de fase densa y la
temperatura diluida (disminuyeron 1°F por cada 1 Mbbl/day), incremento
levemente la velocidad de circulacion del catalizador (tons/min; por cada 1
Mbbl/day) y el flujo méasico de aire himedo (10 Mib/hr por cada 1 Mbbl/day); asi
como el aumento en el rendimiento de aceite liviano (LCO), aceite pesado (HCO),
aceite de ciclo (SO), la formacion de olefinas y cicloolefinas. Adicionalmente, el
contenido de conversién de compuestos livianos (C2, C3, C4 y C5) y compuestos
aromaticos fue disminuido segun la Figura 8, como ocurre en la operacién real de
la unidad UOP .

Finalmente, en la Figura 9 se presenta el ajuste en la variable API, el cual fue
modificado desde 21,83 a 19,89 API.
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Figura 9. Sintonizacién del Modelo base por el cambio del API.
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La disminucion del API de la carga aument6 el flujo masico de aire humedo (0,5
Mlb/hr por cada disminucién de API), asi como el rendimiento de C2, el aceite
liviano (LCO) y el aceite pesado (HCO). A su vez, esta variacion impacta
proporcionalmente en la disminucion del rendimiento de C3, C4, C5, gasolina

liviana y la formacion de coque, como ocurre en la funcionalidad de la planta.
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3.1.2 Verificacion Una vez realizada la sintonizacion del modelo con datos del
mayo 20 del 2014 se procedi6 a verificar el modelo con datos histéricos del 21 de
Mayo del 2014. El escenario de verificacion fue codificado en el formato requerido
por SHARC. Segun los resultados de la verificacidon, las diferencias obtenidas
fueron menores del 5%, los cuales, a la luz de una simulaciébn de craqueo
catalitico, son suficientes para afirmar que el modelo ajustado representa la
operacion de la unidad UOP-I. Los valores de diferencia de la verificacion de los

casos, se presentan en Tabla 3.

Tabla 3. Datos de Comparacién (Modelo de Verificacion)

20-may-

21-may-

Datos de Carga

14

14

Diferencia

Naphtha en Carga %owt 2,13 2,11| 0,94%
Gas Oil en carga Yowt 8,78 8,78| 0,00%
Sulfuro Yowt 0,86 0,85 1,17%
Carbon Conradson Yowt 1,33 1,39| 4,41%
Nitrogeno Basico ppm 627,4 629,2| 0,29%
Nickel ppm 2,7 2,7 0,00%
Vanadium ppm 3,6 35| 2,82%
API API 19,91 19,89| 0,10%
Gravedad Especifica -- 0,9337 0,9338| 0,01%
Viscosity at 100C cSt 14,7 14,8| 0,68%
V50 28,9 28,9| 0,00%
UOPK 11,64 11,64 0,00%
Datos de operacion

Carga al reactor Mbbl/d 27,21 27,22 0,04%
Vapor al Riser Mib/h 18,4 18,4| 0,00%
Temperatura Reactor °F 985 985| 0,02%
Temperatura Mix Carga °F 1069 1070 0,09%
Regenerator Bed Temperature °F 1326 1331 0,35%
Velocidad Circulacion del tons/min

Catalizador 23,1 23,1| 0,00%
Carbon Regenerado Yowt 0,03 0,03| 0,00%
Total Conversion %wt| 64,79 64,82 0,05%
Net ecp Conversion %wt| 59,31 59,2 0,19%
C5 - ecp Gasoline %wt| 41,67 41,47 0,48%
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20-may- 21-may-

Unidad

Datos de Carga 14 14 Diferencia
C2 & Lighter Gas %owt| 4,71 4,78 1,48%
Total C3 Yowt 4,7 4,96 5,38%
Total C4 %wt| 8,23 7,98 3,08%
Total C5 %wt| 7,74 7,5 3,15%
Light Cycle Oil %wt| 18,71 18,69 0,11%
Clarified Oil (or unconverted) %wt| 6,15 6,2 0,81%
Coke on Fresh Feed %wt| 5,48 5,62 2,52%

En la tabla anterior se presentan los datos de entrada al modelo base de los dos
fechas de estudio (caracteristicas del flujo de alimento (contenido de metales, API,
azufre, etc.), datos de operacién (temperaturas, carga, vapor, presion, velocidad
de recirculacion, etc.), conversion de la reaccién y composicion de productos). Asi
mismo, en la Figura 10 se presenta la grafica de los resultados obtenidos de la
verificacion del modelo base presentada en la tabla anterior, para el 20 y 21 de
Mayo del 2014.
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Figura 10. Verificacion del Modelo base
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Segun la verificacion en la comparacion de los modelos, se establece que los
valores del contenido de la carga (azufre, carbon, nafta), el contenido de productos

livianos (C2, C3, C4 y C5) y las temperaturas de proceso (mix de carga, reaccion y
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de lecho regenerador) poseen una aproximacioén similar y aceptable al dato
histérico de proceso (diferencia menor al 1%).
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4. SIMULACION TORRE FRACCIONADORA EN ESTADO ESTABLE

4.1 ASSAY DEL PRODUCTO REACTOR.

Los resultados de caracterizacion para la salida del riser predichos por SHARC
corresponden al assay del crudo de alimentacion a la torre fraccionadora. Con
esta informacion, se realiz6 la caracterizacion del crudo utilizando la herramienta
“Oil Manager” incorporada en HYSYS; los datos de caracterizacion
correspondieron al contenido de compuestos livianos, las curvas de destilacion
ASTM D86 - ASTM D1160, densidades y los factores UOPK, entre otros. A partir
de estos datos, HYSYS determina las propiedades, la composicion y los cortes

representativos del alimento a la fraccionadora.

4.2. DEFINICION DE PARAMETROS DE LA FRACCIONADORA

La torre fraccionadora fue creada mediante Aspen HYSYS V8.6 y se usoé
informacion suministrada por ECOPETROL para cada una de las composiciones,

flujos y condiciones de operacion del proceso.

Los intercambiadores y bombas simulados en las corrientes de producto son: en el
producto Nafta E2712A y P-2708A/B, en ALC E-2709A-C, E-2710A/B y P-2706A/B
y en slurry E-2707, E-2708A/B y P-2703A/B a cada uno de estos intercambiadores
se les especifico la caida de presion y la temperatura de salida, esta temperatura
se incluyo de tal forma que la corriente de salida no presentara fase vapor.

Para la construccion del modelo de la torre fraccionadora que se muestra en la
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Figura 11, la siguiente informacion fue especificada: nimero de platos (36 platos
tedricos y 29 platos ideales), las temperaturas, las presiones de cima y fondos y la
presion del condensador. Se incluyeron cuatro retiros de calor o pumparound:
PA 1 Draw (Nafta), PA_2 Draw (ALC), PA_ 3 Draw (APC) y PA_4 Draw (Slurry)
a los cuales se les definio el flujo de intercambio de calor y el delta de
temperatura. En el circuito PA_2_Draw (ALC) se ingreso la corriente B proveniente
de los fondos de la torre de absorcion secundaria T-2752, que se divide en dos
corrientes. Una parte regresa a la torre T-2752. La otra parte se mezcla con los
fondos de la misma torre y continla de regreso a la fraccionadora (A). Por otro
lado, se conectaron dos torres despojadoras, la de Naftay de ALC, a las cuales se

les fijaron los flujos de los productos.
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Figura 11. Modelo en HYSYS de la Torre Fraccionadora T-2701.
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Para los retiros de calor de la torre, se utilizaron los valores de disefio de los

intercambiadores usados en cada uno de los circuitos de pump-around mostrados

en la
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Figura 11. La caida de presion de los intercambiadores de cada uno de los
circuitos fue necesario especificarla para poder instalar cada pump-around y por
defecto HYSYS calcula la caida de presion y el duty de cada una de las bombas
gue hacen parte de cada circuito de retiro de calor. En la Tabla 4 se presentan las
condiciones de operacion que se ingresaron para la construccién la torre
fraccionadora en el simulador HYSYSv8.6 en estado estable. En la Fuente:

Ecopetrol.

Tabla 5 se muestran las especificaciones de disefio de los intercambiadores de
calor y bombas de cada una de las corrientes de producto (Nafta, ALC y Slurry) de

la torre fraccionadora.

Tabla 4. Condiciones de operacion del modelo de la Fraccionadora T-2701

Torre fraccionadora Principal (T-2701)

PROPIEDAD ESPECIFICACION
# Platos ideales 29
Algoritmo Inside-out
Presién de cima (psig) 25,89
Presién de fondo (psig) 29,80
Alimento
FEED Plato 1
Steam_T-2701 (vapor de despojo) |Plato 2
H20 (Agua de lavado) Plato 29
B Plato 16
Flujos
H20 (agua de lavado) 27,25 BPD
B fondos de T-2752 4500 BPD
Método termodinamico Peng-Robinson-LK
Condensador Parcial
Presion condensador (psig) 21,89
Temperatura Estimada (°F) 99,98
Estimados Iniciales Met. Convencional
Temperatura de cima (°F) 247,4
Temperatura de fondo (°F) 673,7
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Torre fraccionadora Principal (T-2701)

PROPIEDAD ESPECIFICACION

Relacion de reflujo estimado (L/D) [0,4565

Pump-rounds

PA_1 Plato 21/24

PA 2 Plato 13/ 16

PA_3 Plato 7/9

PA_4 Plato 16 / 14
Despojadora de Nafta T-2703

# Platos ideales 5

Algoritmo Inside-out

Presiéon de cima (psig) 27,8

Alimentos

Steam_Nafta Plato 1

Nafta (SS1_Draw de T-2701 a T-|Plato 5

2703)

Productos

Nafta producto plato 1 2520 BPD
Despojadora de ALC T-2702

# Platos ideales 5

Algoritmo Inside-out

Presién de cima (psig) 28,6

Alimentos

Steam_ALC Plato 1

ALC (SS2_Draw de T-2701 a T-|Plato 5

2702)

Productos

ALC producto Plato 1 4490 BPD

Fuente: Ecopetrol.

Tabla 5. Especificacion de Disefio de intercambiadores de calor y bombas.

INTERCAMBIADORES BOMBAS
Corriente e Temperatu- AP Corriente e Eficiencia Duty
ra °F (psi) (%) (hp)
Nafta E-2712A 264 10 Nafta P-2708 A/B 45 8
ALC E-2709A-C 350 10 ALC P-2706 A/B 58 17
ALC E-2710A/B 260 10 Slurry P-2703 A/B 43 16
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Slurry

E-2707 400 10

Slurry

E-2708A/B 150 10

Fuente: Ecopetrol.

A continuacidn se muestra el calor retirado por disefio de cada uno de los

inter

obte

fue suministrada para reducir los grados de libertad del modelo y que estos sean

cero
dos
difer

cambiadores, el cual uno es un rehervidor (E-2758), junto con los resultados
nidos en la herramienta Aspen HYSYSv8.6. Cada una de las especificaciones

. Cada pumparound crea dos grados de libertad sobre el sistema y por lo tanto
especificaciones deben ser ingresadas; por defecto pide el caudal y la
encia de temperatura; en este estudio se cambid la diferencia de temperatura

por el calor en el intercambiador.

Tabl
Slur

a 6. Datos de disefio de intercambiadores de calor para el circuito de

ry (PA_4_Draw).
DATOS DE DISENO

Calor Retirado Temperatura °F MMBtu/h AP (psi)

E-2704A/B 735 26.71 10
E-2705 740 0,6 10
E-2706A/B/C 740 44,46 15
E-2760 750 14,11 10
E-2707 740 5,29 10
E-2708 450 3,2 10
Total 94,37

Fuente: Ecopetrol.

El calor obtenido del circuito de slurry por medio de HYSYS es de 84.18 MMBtu/h.
El calor retirado del circuito de APC calculado en HYSYS es de 16,52 MMBtu/h. El

flujo

MMBtu/h, aqui se incluye el retiro de calor que presenta el circuito por la corriente

de calor total retirado en el circuito de ALC por medio de HYSYS es 46,63

A de salida. El calor retirado del circuito de nafta calculado es 10,10 MMBtu/h.
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Tabla 7. Datos de disefio de intercambiadores de calor para el circuito de
APC (PA_3 Draw).

DATOS DE DISENO
Temperatura °F MMBtu/h AP (psi)

Calor Retirado

E-2761 620 26,37 10
E-2715 620 3,04 10
Total 29,41
Fuente: Ecopetrol.

Tabla 8. Datos de disefio de intercambiadores de calor para el circuito de
ALC (PA_2_Draw).

DATOS DE DISENO

Calor Retirado Temperatura °F MMBtu/h AP (psi)

E-2758 520 14,86 10
E-2709A-C 500 5.63 10
E-2710A/B 350 6,38 10
Total 26,87

Fuente: Ecopetrol.

Tabla 9. Datos de disefio de intercambiadores de calor para el circuito de
Nafta (PA_1 Draw).

DATOS DE DISENO
Calor Retirado

Temperatura °F  MMBtu/h AP (psi)
E-2711 400

Total

10 10
10

Fuente: Ecopetrol.

4.3 DEFINICION DE CONDICIONES OPERACIONALES

Una vez realizada la caracterizacion del crudo, la adicion de los componentes

puros y la definicion de la torre en HYSYS, fue necesario especificar el flujo, la
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presion y temperatura de cada una de las corrientes que ingresan al sistema. Para
este caso, las corrientes que ingresan al sistema corresponden a: alimento, agua
de lavado (H;0), vapor de despojo (vapor_T2701), vapor de despojo de nafta
(vapor_nafta), vapor de despojo de ALC (vapor ALC) y la corriente B (Aceite
liviano de ciclo) proveniente de los fondos de la Torre absorbedora secundaria T-
2752. En la Tabla 10 se muestran las condiciones de cada una de las corrientes
de entrada.

Tabla 10. Condiciones de operacion de corrientes de entrada a la Torre

fraccionadora T-2701

B-

CONDICIONES (Iailligo) Va;oorIT- Vapor_nafta Vapcg_AL Alimento | Fondos

T-2752
Temperatura(°F) 100 400 390 390 982 243
Presion (psig) 30 50 50 50 30 194
Flujo (Ibmol/h) 21,04 6,12E-06 166.5 164 3697 256.4
Fraccion molar
H.0 | 1 1 1 1 0 0

Fuente: Ecopetrol.

La corriente de alimento esta compuesta por gases ligeros y los puntos normales
de ebullicion (NBP) creados y calculados por HYSYS. La corriente B esta
compuesta por NBP calculados por HYSYS, la composicion global de las
corrientes esta registrado en el Anexo B. Adicionalmente se insertaron
intercambiadores, bombas a las corrientes de productos como se especifica en el

manual de procesos de la unidad FCCU UOP-I.

Igualmente, los flujos de Destilado (DBP), APC, ALC vy slurry, las temperaturas de
cima y fondo se mantuvieron al ir variando los flujos de los pumparound de tal
forma que se encontraran dentro de los rangos de operacion y de esta manera
hasta converger la simulacién. Los rangos de variaciéon de los pumparound fueron

tomados segun el promedio realizado sobre los datos histéricos de proceso.
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En este caso se tomé una especificacion de flujo y delta de temperatura con ayuda
del asistente dindmico de HYSYS, con el fin que se encontrara igual o
aproximadamente cercano a los datos historicos de planta y de esta forma al
converger la simulacién se encuentre dentro de las ventanas operativas y asi
poder realizar el estado dinamico de la fraccionadora. En la Figura 12 se muestra
las especificaciones suministradas a HYSYS, de igual manera se aprecian las
variables que estan activas y fueron usadas para converger la simulacion; también

se muestra el porcentaje de error del valor especificado y el valor calculado.

Figura 12. Especificaciones suministradas a HYSYS de datos histdricos de PI

y ventanas operativas.

Specifications

Specified Value Current Value Wt. Error Active | Estimate | Current
Reflux Ratio 1,060 0,2707 07406 [T ~ r
Distillate Rate 7560 barrel/day 7560 -0poon W ¥ ¥
Vap Prod Rate 335,0 barrel/day 2460 02658 I 113 r
APC Rate 20,00 barrel/day 20,00 ooo00 M ¥ I
551 Prod Flow 2000 barrel/day 2000 opooz W Il Il
PA_1_Rate{Pa) 1.124e+004 barrel/day 1,124e+004 00001 I ¥ ¥
PA_1_Dt{Pa) 50,00 C 4997 00001 M 3 v
552 Prod Flow 4490 barrel/day 4490 -opoo0 W |74 |74
PA_2_Rate{Pa) 1,070e+004 barrel/day 1,070e+004 00000 © 73 ¥
PA_2_Dt{Pa) 66,67 C 65,67 00000 M 3 v
PA_3_Rate(Pa) 1500 barrel/day 1500 0,0000 v I "
PA_3_Dt(Pa) 50,00 C 50,00 opoon Il Il
13 Rate 3500 barrel/day 3500 -0poo0 W 113 3
PA_4_Rate(Pa) 3,600e+004 barrel/day 3,600e+004 oooon M ¥ ¥
PA_4 Dt(Pa) 80,00 C 80,00 opoon Il Il
Temperature 250,0°F 2474 00028 I v r
Draw Rate 3385 barrel/day 3385 ooooo M 113 3
[ View... | [ Add Spec... | [ Group Active | [ Update Inactive | Degress of Freedom 0
[ commemionment. |[ R [ Reet |

4.4 ANALISIS SIMULACION EN ESTADO ESTACIONARIO
En el Anexo C se especifican el flujo, temperatura y presion de cada uno de los

platos tedricos que componen la torre fraccionadora, segun la convergencia del

sistema para la informacién analizada (Mayo del 2014), tomando el periodo de
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mayor estabilizacién. Asimismo, en el Anexo C se muestran las condiciones para

la carga y los productos considerados en la simulacion.

Los diversos cortes que conforman el assay del crudo presentan una diferencia
entre sus puntos de ebullicion, los que tienen temperaturas de ebullicion altas
condensan en primer lugar (componente mas pesado) a medida que asciende por
la columna, mientras que los valores mas bajos (componentes mas livianos)
alcanzan la cima, este fendmeno se puede apreciar en la Figura 13 donde el perfil
de temperatura va disminuyendo a medida que la carga asciende por la torre
desde el plato 1 al plato 29, cabe aclarar que la carga ingresa en el plato nimero
uno como se especifica en la Tabla 4. Igualmente, se observa un leve cambio en

la temperatura desde el plato 2 al plato 12.

Figura 13. Perfil de Temperatura de la torre fraccionadora en estado estable.
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Los gases calientes, provenientes del reactor tiende a aumentar las temperaturas
en la torre y el intercambio de vapor, lo cual aumenta la presion, un descenso en
la temperatura de reaccion, disminuiria la presion de la torre. En la Figura 14 se

observa el perfil de presion a medida que la carga asciende por la torre.
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Figura 14. Perfil de Presion de la torre fraccionadora en estado estable.
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El crudo mientras asciende por la columna fraccionadora inicia el proceso de
equilibrio en las fases vapor y liquido, aun mas cuando las corrientes atraviesan
cada plato y se inyecta materias primas o se extrae productos; este equilibrio es
alcanzado por la transferencia de masa y calor intercambiados en la operacién

unitaria.

El fenbmeno descrito anteriormente se muestra en la Figura 15 para la torre
fraccionadora en estado estacionario, en los platos 1, 2 cambia el flujo de vapor
por efectos del flujo de alimento y el circuito de retiro de calor debido a PA_4, asi
mismo ocurre en los platos 13, 14, 15, 21, 22 y 23, cambia el flujo de vapor por
efecto de las corrientes que van desde y hacia las despojadoras y los circuitos de
retiro de calor PA_1, PA_2. La diferencia se da en los platos 3 hasta el plato 12, y
del plato 17 al 21, como del plato 24 al 28, donde el flujo de vapor es constante

58



pues en esos espacios no hay suministro de corrientes ni extraccion de flujos, el

cual no alteran la estabilizacion de la fase vapor.

Por otro lado, el flujo liquido presenta cambios moderados en los platos 1,2, 3 14,
15, 16, 22, 23, 24 debido a los retiros de calor y por efecto del ingreso de las
corrientes (alimento, B fondo, SSs_return T-2702; SS1 return T-2703 y reflux
condensador), como se menciono anteriormente (Figura 11); también se presenta

un leve cambio en los platos 8 y 9 por efecto del circuito de retiro de calor PA_3.

Figura 15. Perfil de flujo molar neto de la torre fraccionadora en estado

estable.
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Una vez realizado el analisis del perfil de temperatura, presion y flujo neto de la
torre fraccionadora en estado estacionario se procedid a presentar en la siguiente

tabla, los rendimientos por compuesto obtenidos en el sistema de reaccidén en
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SHARC comparado con la sumatoria (100%) por componente de los seis flujos de
salida de la torre fraccionadora (FIC27021 - DESTILADO, GASES, FIC27020 -
NAFTHA, FIC27017 - ALC, FIC27008 - SLURRY, FICAPC). Como caso patrticular
se toma la sumatoria del componente n- butano que aparece en los seis flujos de
HYSYS y que al comparar con el dato de SHARC se encuentra equivalencia entre
ellos, ya que el componente de SHARC es fraccionado posteriormente en la torre.

Tabla 11. Comparacion de rendimientos por componente SHARC vs HYSYS.

Componente (%wt) | SHARC FIC27021 GASES FIC27020 FIC27017 FIC27008 | FICAPC

| 0,002| 0,0021 | 0,0084 | 0,0000 0,0000 0,0001 | 0,0002
Hldrogeno 0,001| 0,0000 | 0,0043 | 0,0000 0,0000 0,0000 | 0,0000
Metano 0,007 | 0,0000 | 0,0437 | 0,0000 0,0000 0,0002 | 0,0005
Etileno 0,005( 0,0000 | 0,0295 | 0,0000 0,0000 0,0001 | 0,0005
Etano 0,007| 0,0000 | 0,0405 | 0,0000 0,0000 0,0002 | 0,0007
Propeno 0,037| 0,1260 | 0,0945 | 0,0003 0,0000 0,0006 | 0,0021
1-buteno 0,017| 0,0378 | 0,0628 | 0,0001 0,0000 0,0006 | 0,0000
Propano 0,029 0,1314 | 0,0421 | 0,0002 0,0000 0,0003 | 0,0009
i-butano 0,018 | 0,0634 | 0,0418 | 0,0011 0,0000 0,0004 | 0,0013
n-butano 0,009 0,0247 | 0,0246 | 0,0010 0,0000 0,0003 | 0,0009
i-buteno 0,012| 0,0000 | 0,0638 | 0,0040 0,0000 0,0006 | 0,0046
i-pentano 0,016| 0,0000 | 0,0938 | 0,0000 0,0000 0,0016 | 0,0000
n-pentano 0,010( 0,0000 | 0,0597 | 0,0000 0,0000 0,0011 | 0,0000
NBP[0]46* 0,006 0,0172 | 0,0166 | 0,0013 0,0000 0,0002 | 0,0007
NBP[0]72* 0,020| 0,0553 | 0,0523 | 0,0069 0,0001 0,0008 | 0,0025
NBP[0]93* 0,028| 0,0763 | 0,0705 | 0,0140 0,0002 0,0012 | 0,0039
NBP[0]118* 0,019| 0,0503 | 0,0449 | 0,0139 0,0002 0,0009 | 0,0029
NBP[0]143* 0,025| 0,0535 | 0,0455 | 0,0425 0,0011 0,0011 | 0,0076
NBP[0]168* 0,025| 0,0465 | 0,0361 | 0,0554 0,0019 0,0011 | 0,0079
NBP[0]193* 0,027 | 0,0435 | 0,0291 | 0,0758 0,0036 0,0012 | 0,0090
NBP[0]218* 0,030 0,0409 | 0,0211 | 0,1024 0,0064 0,0014 | 0,0105
NBP[0]243* 0,035| 0,0383 | 0,0130 | 0,1314 0,0111 0,0017 | 0,0126
NBP[0]267* 0,037| 0,0332 | 0,0064 | 0,1447 0,0182 0,0021 | 0,0154
NBP[0]292* 0,034 0,0247 | 0,0023 | 0,1278 0,0278 0,0026 | 0,0187
NBP[0]317* 0,029 0,0154 | 0,0006 | 0,0942 0,0400 0,0032 | 0,0232
NBP[0]391* 0,016 0,0025 | 0,0000 | 0,0227 0,0516 0,0078 | 0,0143
NBP[0]416* 0,016| 0,0011 | 0,0000 | 0,0104 0,0606 0,0094 | 0,0172
NBP[0]440* 0,018| 0,0005 | 0,0000 | 0,0046 0,0729 0,0107 | 0,0205
NBP[0]465* 0,028 | 0,0001 | 0,0000 | 0,0015 0,0948 0,0122 | 0,0621
NBP[0]490* 0,033 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0005 0,1044 0,0139 | 0,0777
NBP[0]515* 0,033| 0,0000 | 0,0000 | 0,0001 0,0901 0,0155 | 0,0945
NBP[0]540* 0,033| 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0743 0,0169 | 0,1054
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FIC27021 GASES FIC27020 FIC27017 FIC27008 | FICAPC

NBP[0]564* 0,031| 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0610 0,0186 | 0,1061
NBP[0]589* 0,028 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0519 0,0207 | 0,0978
NBP[0]614* 0,025| 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0452 0,0231 | 0,0840
NBP[0]639* 0,022 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0399 0,0252 | 0,0684
NBP[0]663* 0,020| 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0351 0,0267 | 0,0558
NBP[0]688* 0,018| 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0341 0,0254 | 0,0471
NBP[0]714* 0,005| 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0004 0,0283 | 0,0019
NBP[0]738* 0,006 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0001 0,0365 | 0,0008
NBP[0]762* 0,006 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000 0,0360 | 0,0003
NBP[0]787* 0,006 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000 0,0333 | 0,0000
NBP[0]825* 0,010| 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000 0,0599 | 0,0000
NBP[0]871* 0,011| 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000 0,0646 | 0,0000
NBP[0]924* 0,007 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000 0,0396 | 0,0000
NBP[0]974* 0,006 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000 0,0353 | 0,0000
NBP[0]1025* 0,006 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000 0,0345 | 0,0000
NBP[0]1075* 0,006 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000 0,0371 | 0,0000
NBP[0]1126* 0,007| 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000 0,0440 | 0,0000
NBP[0]1177* 0,010| 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000 0,0578 | 0,0000
NBP[0]1221* 0,010( 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000 0,0573 | 0,0000
NBP[0]1263* 0,029 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000 0,1756 | 0,0000

Como analisis adicional presentado en la tabla anterior, se realiz6 en la Figura 16
la contribucidn porcentual de cada componente presente en los flujos de salida de
la torre fraccionadora, que al comparar estos con los datos de SHARC equivalen
al 100% de la sumatoria. Como ejemplo se tiene que desde el corte 738 hasta
1263 corresponde al flujo de componentes pesados, que en este caso pertenecen
a la corriente de salida FIC27008 - slurry; para el caso del corte 292, se muestra
que el porcentaje se distribuye en los diferentes flujos de salida FIC27021 —
DESTILADO (12%), FIC27020 — NAFTHA (62%), FIC27017 — ALC (15%), FICAPC
(8%) y menor distribucibn en GASES y FIC27008 - slurry. En general, los
resultados mostrados en esta figura concuerdan con el porcentaje de distribucion
de cada componente o corte reportado en planta de acuerdo al TAG de los
controladores de flujo. Esta informacién valida que el proceso fue realizado como

demanda la operacion en la refineria.
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Figura 16. Contribucion porcentual de los compuestos presentes en los flujos de HYSYS.
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5. SIMULACION TORRE FRACCIONADORA EN ESTADO DINAMICO

5.1 PREPARACION MODO DINAMICO

Para la simulacion dinamica de la torre fraccionadora (columnas T-2701, T2702 y
T-2703), se especificaron las dimensiones de los platos y el volumen de los
equipos que la integran, al igual que las presiones de la columna. En modo
dinamico, el perfil de presiones fue calculado internamente por el software usando

calculos de dinamica hidraulica.

Para el dimensionamiento de los platos se us6 informacion suministrada por
ECOPETROL S.A., en la cual la columna estaba dimensionada en dos secciones
como se muestra en la Figura 17, la primera seccién abarca el pumparound de
nafta y la despojadora de nafta (parte superior) y la segunda seccion abarca el
pumparound de ALC, APC y slurry junto con la despojadora de ALC (parte media y
baja).

De igual manera se utilizaron los datos de dimensionamiento de la torre
despojadora de nafta, despojadora de ALC y del condensador. Segun el disefio de
esta columna y segun los planos P&D la primera seccion presenta un diametro
menor que la segunda seccion. Con esta informacion se puede simular
directamente la hidraulica interna en la columna en el estado dinamico. Para
simular en modo dinamico fue necesario adicionar los elementos de control, para
esto se identificO en el manual de descripcion de procesos de la unidad FCCU
UOP 1 (FCC/VRU) los lazos de control y las variables manipuladas y controladas.
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Figura 17. Modo de dimensionamiento de los platos de la Torre

Fraccionadora.
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Los controladores que se encuentran en cada pumparound no fueron instalados
como se esperaba, ya que se reportaron errores durante la instalacion de las
valvulas, en las respectivas conexiones. Por lo anterior, estos flujos
permanecieron constantes durante las simulaciones dindmicas. De otro lado, la
corriente de entrada fue especificada segin el modelo de presion adscrito en
HYSYS. Las corrientes asociadas a la columna y que estaban conectadas a otros
equipos fueron especificadas segun el modelo de flujo; todas las modificaciones al

estado estacionario se realizaron con ayuda del asistente dinamico de HYSYS.

5.2 VALVULAS DE CONTROL Y CONTROLADORES

Para cada tipo de valvula de control fue especificada en el simulador las

respectivas caidas de presion y los coeficientes caracteristicos de las valvulas
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(Cv). Las variables controladas y manipuladas segun el disefio funcional de la

fraccionadora principal de la UOP-I corresponden a:

TIC-27003: Controlador primario que actia en cascada con el controlador de
reflujo de cima FIC-27022 secundario.

FIC-27022: Controlador secundario que regula el reflujo a la cima de la
fraccionadora principal basado en la sefial del controlador de temperatura
TIC27003.

LIC-27003: Controlador primario en cascada con el control de flujo FIC-27021
secundario que regula el nivel de la fase de hidrocarburos en el tambor de
cima.

FIC-27021: este controlador secundario se encuentra en cascada con el
controlador de nivel LIC-27003 y controla el flujo de destilado a la seccién de
recuperacion de vapores.

LIC-27001: Controla el nivel de agua en el tambor de cima D-2705.

LIC-27005: Controla el nivel de la despojadora de nafta T2703 ajustando el
flujo de entrada de nafta a la despojadora.

LIC-27004: Controla el nivel de la despojadora de ALC T-2702 ajustando el
flujo de entrada de ALC a la despojadora.

FIC-27020: Controla el flujo de nafta producto.

FIC-27017: Controla el flujo de ALC producto.

FIC-27008: Controla el flujo de slurry producto.

El control de temperatura de cima de la fraccionadora principal se efectia en

cascada actuando el controlador primario de temperatura sobre el flujo de la

corriente de reflujo. En la cascada, la salida del controlador primario fija el punto

de consigna del controlador secundario, la salida del controlador secundario es la

gue actua sobre el proceso. Dentro de la cascada, el lazo secundario ha de tener

una respuesta mas rapida que el primario. Lo anterior también es aplicable para el

caso de control en cascada del controlador LIC-27003 con el controlador de flujo
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de destilado FIC-27021. Los lazos de control que se estan usando en el actual
esquema de control en Refineria estan basados en el algoritmo PID (proporcional-
integral-derivativo) permitiendo el control de flujos en el sistema de fondos de la
torre fraccionadora, aceite pesado de ciclo, aceite liviano de ciclo, nafta y reflujo de
cima. Estos realizan el retiro de calor necesario para mantener el perfil de
temperatura de la columna para obtener los productos deseados con las

caracteristicas de calidad requeridos.

En HYSYS en la pagina Configuracion de la pestafia Parameters debemos
especificar si el controlador es de accion directa o inversa, el set point, el rango de
la variable a controlar y las caracteristicas estéaticas del controlador (Kc, Tiy Td).
La sintonizacion se realiza para poder conseguir una calidad de control aceptable.
En la Figura 18 se muestra la ventana de configuracion de los parametros en
HYSYS.

Figura 18. Parametros de sintonizacion de un controlador de flujo en HYSYS.
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Un esquema breve de la simulacién de la torre fraccionadora en dindmico es
mostrado en la Figura 19, donde se observan algunos sistemas de control como el
control de cascada en cima de la temperatura TT-27003 con la corriente de reflujo
FIC-27022.
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Figura 19. Esquema de la Torre Fraccionadora T-2701 en modo dinamico en el simulador HYSYS
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5.3 SIMULACION EN MODO DINAMICO

Se procedio a analizar la respuesta de la torre ante diferentes perturbaciones una
vez hubiese convergido la simulacion en estado dindmico. Las perturbaciones
consideraras fueron la composicién y flujo de la carga y la temperatura de
alimento. La composicién de la carga fue modificada mediante la inyeccion del 3%
de butano (escenarios de estudio 3%, 6%, 9%, 12% y 15% inyeccioén de butano).
Segun las respuestas, la temperatura de cima -T127003- reportd un aumento de
257.8 °F a 265.13 °F, la temperatura de nafta -T127024- reporté una disminucion
de 352.4 °F a 292.6 °F y las temperaturas del ALC - TI27025, APC - TI27026 y
Slurry - TI27027 reportan una disminucion leve de 485.7 °F a 484.5 °F, de 548.5
°F a 545.1 °F y 664.3 °F a 659.9 °F, respectivamente.

Se observa igualmente, un cambio en los flujos; el flujo de slurry - FIC27008
(5851.84 BPD a 7057.53 BPD), nafta - FIC27020 (3133.9 BPD a 3666.3 BPD) y el
reflujo - FIC27022 aumentan, mientras que el destilado - FIC27021 (7537.05 BPD
a 6683 BPD), el ALC - FIC27017 (4672 BPD a 4265.5 BPD) y el APC (3123.6 BPD
a 3051.5BPD) disminuyen. Estos cambios y perturbaciones se muestran en las
figuras 27-31.

De otro lado, el reflujo de cima reportd un aumento debido a la elevacién en la
temperatura de cima. Los flujos de salida en la cima presentan variacion en la
composicién debido a la perturbacion realizada. También, la fraccion pesada es
desplazada a la corriente de slurry, disminuyendo la composicion de pesados en la
corriente de APC. Al realizar la perturbacion se evidencia que cada una de las

variables alcanza su estabilizacion.
Por otro lado, se realiz6 otra perturbacion disminuyendo esta vez el flujo de

alimento de 27222 BPD a 25000 BPD, donde se evidencia una variacion en la
corriente de slurry - FIC27008 (5851 BPD a 6639 BPD), mientras que la corriente
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de nafta (FIC27020), ALC (FIC27017) y APC (FIC-100) no presenta una variacion
apreciable. La corriente de destilado (FIC27021) disminuye levemente pero sin
una variacion apreciable, mientras que la temperatura de cima disminuye pero se
estabiliza y la temperatura de fondos disminuye a un valor de 653 F. En el Anexo

E se muestran las figuras de los comportamientos anteriormente descritos.

Por otro lado, la temperatura de la corriente de alimento fue aumentada de 982 F a
991 F, mostrando como resultado ante esta perturbacién un aumento en el flujo de
la corriente de slurry (5851 BPD a 8108 BPD), los flujos de destilado, nafta y ALC
no presentan un cambio apreciable. La temperatura de cima - TI27003 (257.8 F a
261.5 F) aumenta mientras que la temperatura de fondos — TI27027 no presenta
variacion apreciable. En el Anexo F, se muestran las figuras de los

comportamientos anteriormente mencionados ante esta perturbacion.

La Tabla 12 muestra los resultados de la simulacion dinamica de la torre
fraccionadora comparados con las guias de control y ventanas operacionales de
la T-2701. En esta tabla, se observa que el modelo presenta una reproducibilidad
aceptable en cada zona de la torre fraccionadora, ya que los valores arrojados por
el modelo se encuentran dentro de los rangos permicibles en GCH (Guia Control
High) — GCL (Guia Control Low) y VOH (Ventana Operativa High) — VOL (Ventana
Operativa Low). Cabe aclarar, que la temperatura APC (TI27026) y el APC
producto (FICAPC) resaltado en amarillo dentro de la Tabla 12, no presenta guias
de control ni ventanas operativas actualmente, debido a que la torre la mayor parte
del tiempo opera sin flujo. Sin embargo, a partir de la experiencia de los
operadores de planta se definen los valores heuristicos que permiten obtener la

estabilidad del proceso.
Como resultado de este numeral, se infiere que la simulacién converge y reporta

valores dentro de las ventanas operativas esperadas a escala industrial. Con este

modelo dinamico se procedio a analizar la estabilidad del proceso de la torre en el
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siguiente capitulo, mediante la variacion de la composicion del flujo de entrada en

el riser-regenerador utilizando SHARC™,
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Tabla 12. Comparacion de los resultados del modelo dinamico de la torre fraccionadora con las ventanas

VOL* GCH* GCL*

operacionales de la T-2701.

VOH*
ZONA TAG DESCRIPCION UNIDADES

MODELO
HYSYS

FONDO |- FONDOS T-2701 °F 690 650 685 660 673,7

FONDO |[TI27027 |CIRCUITO FONDOS °F 690 650 685 660 664,3
SLURRY

FONDO |FIC27008 | PRODUCTO BPD 7000 ” 6000 500 5851,8
TEMPERATURA o 500

APC TI27026 |APC 600 548,5

APC FICAPC |APC PRODUCTO BPD 4000 0 3123,6
TEMPERATURA .

ALC TI27025 |ALC F h - 4rs 0 485,7

ALC FIC27017 |ALC PRODUCTO BPD -- --| 10500 3500 4672
TEMPERATURA .

NAFTA |TI27024 |NAFTA F h - 363 0 352,4
NAFTHA

NAFTA |FIC27020| PRODUCTO BPD 8805 500 3133,9
TEMPERATURA .

CIMA TT27003 |CIMA F 450 230 255 232 257.8

CIMA FIC27022 | REFLUJO BPD - --| 16000 7600 12699
DESTILADO

CIMA FIC27021 | PRODUCTO BPD h - 19542 7500 7537,1

* GCH: Guia de Control Alto
GCL: Guia de Control Bajo
VOH: Ventana Operativa Alta

VOL: Ventana Operativa Baja
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6. SIMULACION RISER-REGENERADOR Y TORRE FRACCIONADORA

En el acople entre los simuladores, primero se aplica SHARC para predecir las
salidas producto reactor; luego, la simulacion en HSYSYS es efectuada
actualizando el assay de entrada, segun el producto reactor reportado. La
simulacion en HYSYS fue ejecutada en modo dindmico con la nueva carga. La
accion de actualizacion del alimento al sistema riser-regenerador, asi como la
actualizacion del assay en HYSYS son efectuados en forma manual. A

continuacion se analizan los resultados obtenidos segun los reflujos aplicados.

6.1 SIMULACION DE ESCENARIOS CON INYECCION DE BUTANO

Tomando como referencia el caso base (21 de Mayo de 2014) que procesa 27.22
mil barriles de crudo total (base de calculo), se determiné el porcentaje de butano
a inyectar (3%, 6%, 9%, 12% y 15%) aplicado al valor total (27,22 Mbbl/day),
estableciendo cinco escenarios como se presenta en la

Tabla 13. Adicionalmente, en esta tabla se presentan los valores calculados en la
hoja Prep-input y OPSUM del archivo COMPACT (Catcracking Optimisation and
Monitoring Program for Analysis by Calculation and Trending) 6.0 (UOP 1),
correspondientes al balance por elemento (H, O, C, S) requerido en cada
escenario, asi como el porcentaje en peso de los compuestos aromaticos (mono,
di, tri, tetra) y la composicion en ppm de los metales presentes en la carga (hierro,
sodio, niquel y vanadio). La Tabla 14 presenta los valores establecidos para las

variables de operacion.
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Tabla 13. Propiedades del flujo de alimento para los escenarios de estudio.

PROPIEDADES DE LA Unidades (B:Z: Carga Carga Carga Carga Carga

CARGA 21.05.2014 3% C4 6% C4 9% C4 12% C4 15% C4

Flujo Volumetrico TOTAL | [Mbbl/day] 27,22 27,22| 2722 2722| 2722 27,22
Flujo Crudo bbl/day 27222 | 26405 | 25589 | 24772| 23955| 23139
Flujo n-Butano bbl/day 0,00 | 816,65 | 1633,31 | 2449,96 | 3266,61 | 4083,27
APl 60F [API] 19,12| 20,82 22,58| 24,36| 26,21 28,08
Flujo Mésico [MIb/h] 373,12 368,94 | 364,73 | 360,55| 356,34 | 352,17
Gravedad Especifica 15° | [-] 0,94 0,93 0,92 0,91 0,90 0,89
Contenido H2 [Yowt] 11,96| 11,78 11,59 11,40 11,20 11,00
Contenido C [Yowt] 86,78 | 86,99| 87,20| 87,42| 87,64| 87,86
Contenido 02 [Yowt] 0,20 0,20 0,19 0,19 0,18 0,18
Contenido Azufre [Yowt] 0,86 0,85 0,83 0,81 0,79 0,78
Peso Molecular [kg/kmol] 444,71 1392,89| 351,04 | 316,53 | 287,60| 262,99
Nitrdgeno Base [ppmw] 640,00 | 627,85 | 615,43 | 602,71 | 589,70 | 576,37
Mono Aromético [Yowt] 4,58 | 4,49 4,40 4,31 4,22 4,12
Di Aromético [Yowt] 321 3,15 3,09 3,02 2,96 2,89
Tri Aromatico [Yowt] 346 3,39 3,33 3,26 3,19 3,12
Tetra Aromético [Yowt] 2,88 2,83 2,77 2,71 2,65 2,59
Hierro [ppmw] 1,66 1,63 1,60 1,56 1,53 1,49
Sodio [ppmw] 1,60 1,57 1,54 1,50 1,47 1,44
Niquel [ppmw] 2,72 2,67 2,62 2,56 2,51 2,45
Vanadio [Ppmw] 3,61| 3,54 3,47 3,40 3,33 3,25
Viscosidad 100°C [cSt] 17,20 | 13,28 10,39 8,23 6,59 5,33
UOPK [-] 11,61 11,69 11,77 11,84 11,92 11,99

En la jError! La autoreferencia al marcador no es valida. se puede analizar el
comportamiento del crudo al inyectar butano como carga, que al tener
propiedades diferentes (presién, temperatura y flujo) modifica de forma directa la
composiciéon final de la carga global, como se observa en la propiedad API e
inversamente proporcional a la viscosidad (a mayor carga de butano, mayor APl y

menor valor en la viscosidad a 100°C).
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Figura 20. Comparacion de Variables (APl y Viscosidad) en la carga.
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En la Figura 21 se observa la variacién en la composicién de los aromaticos y el
contenido de metales en los diferentes escenarios. De las tendencias se aprecia
que al incrementar el flujo de butano disminuyen de forma polindbmica (cuarto
orden) el contenido de los componentes analizados (arométicos y metales) con un

factor de correlacion de 0.997 aproximados, segun la linea de tendencia.

Figura 21. Comparacién del Contenido de Metales y Aromaticos en la carga.
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Partiendo del caso base (Modelo de Sintonia Mayo de 2014) y al ingresar la carga

de butano segun los diferentes escenarios (3%, 6%, 9%, 12% y 15%), se logra

observar en la Figura 22 que su inyeccidn genera una disminucion en las

temperaturas de operacion del lecho regenerador (desde 1341,38°F a 1273,69°F),

la temperatura plena de la reaccion (desde 1393,56°F a 1325,87°F) y la

temperatura de la mezcla (desde 1072,45°F a 1056,03°F); el anterior suceso se

debe a las condiciones de entrada de la carga butano (flujo, temperatura y

presion).

Tabla 14. Condiciones de Operacién del Reactor.

CONDICIONES DE
OPERACION DEL

REACTOR

Carga al Riser Mbbl/d 27,22 | 27,22 27,22| 27,22| 27,22| 27,22| 27,22
Carga al Riser Mib/h 371,21 (373,12 | 368,94 | 364,73 | 360,55 | 356,34 | 352,17
Temperatura del Riser °F 984,82 | 984,82 | 984,82 | 984,82 | 984,82 | 984,82 | 984,82
Temperatura de Carga °F 388,03 | 388,03 | 388,03 | 388,03 | 388,03 | 388,03 | 388,03

1069,8 | 1072,4 | 1068,3 | 1064,9 | 1061,6 | 1058,7 | 1056,0
Temperatura de la Mezcla | °F 2 5 5 4 8 5 3
Temperatura Lecho 1330,4 | 1341,3|1324,4|1310,3|1296,9|1284,8|1273,6
Regenerador °F 9 8 1 3 0 8 9

1382,6 | 1393,5|1376,5 | 1362,5|1349,0 | 1337,0 | 1325,8
Temperatura Plena °F 7 6 9 1 8 6 7
Severidad Tons 4,47 4,28 4,57 4,83 511 5,38 5,66
Delta coque en catalizador | %wt 0,75 0,78 0,74 0,70 0,67 0,64 0,62
Carbon regenerado %wt 0,03 0,03 0,03 0,04 0,04 0,05 0,05
Presion Riser psig 32,69| 32,69| 32,69| 32,69| 32,69| 32,69| 32,69
Presion Baja Riser Mib/h 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61
Presion Media Riser Mib/h 9,80 9,80 9,80 9,80 9,80 9,80 9,80
Gravedad API API 18,00 | 18,00| 18,00| 18,00, 18,00| 18,00| 18,00
Peso Molecular kg/kmol 35,00| 35,00| 35,00| 3500| 35,00| 3500| 35,00
Vapor Total Mib/h 7,41 7,41 7,41 7,41 7,41 7,41 7,41
Eficiencia % 95,00| 95,00| 95,00| 95,00 |95,e00| 95,00 95,00

Al igual que en la comparacion del contenido de aromaticos y metales, al inyectar

butano se genera una disminucion en las temperaturas representado por una linea

polinomica de cuarto grado, como se aprecia en la figura, con un valor para el

coeficiente de regresion aproximado de 0.996.
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Figura 22. Comparacion de Temperaturas de Operacion en el Riser al
ingresar butano
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Al ingresar la carga de butano, este aumenta la velocidad de circulacion del
catalizador y por ende la velocidad de formacién de coque. En la siguiente tabla se
presentan las condiciones de operacion del regenerador como la variabilidad de

las caracteristicas mencionadas.

Tabla 15. Condiciones de operacion del regenerador

CONDICIONES DE Base
OPERACION DEL 05/201

Base Carga Carga
SG 3% C4 6%C4

REGENERADOR

1330,4 | 1341,3| 1324,4 | 1310,3| 1296,9 | 1284,8 | 1273,6
Temperatura del Lecho °F 9 8 1 3 0 8 9
Velocidad Coque Mib/h 20,88| 20,74| 20,86| 20,94| 20,99| 21,02| 21,03
Carbén regenerado Yowt 0,03 0,03 0,03 0,04 0,04 0,05 0,05
Velocidad de Circulacion tons/min 23,08| 22,15| 23,53| 24,76 | 26,01| 27,20| 28,38
Velocidad Catalizador - 7,46 7,12 7,65 8,15 8,66 9,16 9,67
Flujo Volumetrico Aire 67,34| 66,91 67,28| 67,54| 67,70| 67,80| 67,83
Humedo Mscfm
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CONDICIONES DE
OPERACION DEL

REGENERADOR
Flujo Masico Aire Himedo
Flujo Volumétrico Aire
Seco
Aire + 02
Presion Regenerador
Velocidad Superficial
Presion Tope

Mib/h

Mscfm
Mscfm
psig
ft/s
psig

Base
05/201
4
303,40

64,40

67,34
35,35

1,72
32,69

Base
SG

301,50
64,00

66,91
35,35

1,72
32,69

Carga
3% C4

303,16
64,35

67,28
35,35

1,71
32,69

Carga
6% C4

304,31
64,60

67,54
35,35

1,71
32,69

305,07
64,76

67,70
35,35

1,70
32,69

305,49
64,85

67,80
35,35

1,69
32,69

305,64
64,88

67,83
35,35

1,68
32,69

En la siguiente tabla se presentan los rendimientos de los productos obtenidos,

para los diferentes escenarios de estudio.

Tabla 16. Rendimiento (%wt) de productos para los diferentes escenarios.

Base Base Carga Carga Carga Carga Carga

RENDIMIENTOS (% wt) 05/2014 SG 3%C4 6%C4 9%C4 | 12%C4 15%C4
Hidrogeno 0,15 0,16 0,15 0,14 0,13 0,12 0,11
Sulfuro de H2 0,33 0,33 0,32 0,32 0,31 0,30 0,30
Metano 1,62 1,69 1,58 1,49 1,41 1,35 1,29
Etano 1,56 1,62 1,51 1,43 1,36 1,31 1,26
Etileno 1,12 1,17 1,09 1,03 0,98 0,94 0,90
Cc2 4,78 4,97 4,65 4,40 4,19 4,02 3,86
Propano 1,42 1,36 1,47 1,55 1,63 1,70 1,76
Propeno 3,54 3,42 3,64 3,80 3,92 4,02 4,08
C3 4,96 4,79 511 5,35 5,55 571 5,84
i-Butano 1,61 1,50 1,67 1,83 1,98 2,14 2,30
n-Butano 1,00 0,94 1,05 1,14 1,24 1,34 1,44
Olefinas 5,37 5,25 5,50 5,64 571 571 5,65
ca 7,98 7,70 8,22 8,61 8,93 9,18 9,39
i-Pentano 2,18 2,01 2,29 2,56 2,84 3,13 3,45
n-Pentano 0,64 0,59 0,67 0,75 0,83 0,92 1,01
Amilenes 4,67 4,63 4,76 4,78 4,72 4,58 4,36
C5 7,50 7,24 7,73 8,09 8,39 8,63 8,82
Gasolina C6 33,97 32,06 | 34,36 36,54 38,66 40,72 42,73
LCO/LGO 18,69 19,34 18,43 17,48 16,49 15,47 14,42
HCO/HGO 10,29 11,36 9,92 8,72 7,65 6,72 5,89
SO/CLO 6,20 6,98 5,93 5,06 4,30 3,65 3,07
End Boiling Point 5,62 5,56 5,65 5,74 5,82 5,90 5,97

100,00 |100,00| 100,00 | 100,00 | 100,00 100,00 100,00
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De la tabla anterior se deduce que el incremento de butano induce la velocidad de
formacién de los productos livianos, como es el caso de los compuestos C3, C4,
C5 y C6, a excepcion del C2, que disminuye segun la tendencia polinémica de

cuarto orden (R2=0.995), como se muestra en la siguiente figura.

Finalmente se destaca que la inyeccion de butano no favorece la formacion de
productos pesados (aceite de crudo liviano (LCO), aceite de crudo pesado (LGO),
aceite de ciclo (SO), por el contrario, conduce la reaccién hacia los productos

livianos, como se evidencia en la figura anterior y se corrobora en la Figura 24

Con la informacion procesada en SHARC y con los resultados obtenidos del
mismo para cada escenario se ejecutd el modelo en Hysys con cada una de las
diferentes salidas del riser regenerador, donde se observaron las diferentes
perturbaciones generadas en el sistema y se esperd hasta que los controladores

generaran control y se estabilizaran; lo anterior, se puede apreciar en la
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Figura 25 y Figura 26 para un controlador de flujo y de temperatura.

Figura 23. Comparaciéon de Rendimientos de productos livianos.
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Figura 27 se presenta el efecto de la inyeccion de butano en la zona de los fondos
de la torre, provocando una disminucién de la temperatura. Igualmente, en la
Figura 28 se observa una disminucion en la temperatura tanto de APC como de
ALC; mientras que en la zona de la cima de la torre la temperatura aumenta como
se muestra en la Figura 29.

Figura 24. Comparacion de Rendimientos de productos pesados.
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Figura 25. Estabilizacién del controlador FIC-27020.
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Figura 26. Estabilizacion del controlador FIC27003.
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Figura 27. Comparacion del efecto de los diferentes casos de inyecciéon de
butano en la temperatura de fondos de la torre.
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Figura 28. Comparacién del efecto de la temperatura de APC y ALC con las

diferentes inyecciones de butano.
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Figura 29. Comparacién del efecto de la temperatura de cima con las
diferentes inyecciones de butano.
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A continuacioén, se muestra el comportamiento de los flujos producto obtenidos en
la torre una vez es inyectado el butano en la carga y este es estabilizado, en la
Figura 30 se observa que el destilado aumenta mientras que la Nafta, el ALC y
APC (Figura 26) disminuye. Asimismo, al inyectar butano, el flujo de slurry

aumenta permaneciendo constante como se muestra en la Figura 31.

Figura 30. Comparacién del efecto de los flujos producto de cimay ALC con
las diferentes inyecciones de butano.
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Figura 31. Comparacion del efecto de los flujos producto APC y SLURRY con
las diferentes inyecciones de butano.

__ 3150 7500
[2) “~_ x
o
& 3100 NG - 7000 §
o Ne— (72}
9 3050 o
< - 6500 O __
© 3000 go
9 - 6000 3 2
3 2950 o 2
o]
g 2850 5000 2
e BASE SG 3% C4 6% C4 9% C4 12% C4 15% C4
ESCENARIOS DE COMPARACION (Inyeccién de Butano)
—e—APC SLURRY

Es de enunciar que los resultados obtenidos del comportamiento de la torre
fraccionadora ante la inyeccion de butano, sugieren la pronta estabilizacion de la
torre y esta se produce dentro de los rangos de las guias de control y ventanas
operativas, excepto para el flujo producto Destilado que se encuentra por debajo
del valor de GCL.

6.2 SIMULACION DE ESCENARIOS CON RECICLO DE APC

Tomando como referencia el modelo calibrado y validado (afio 2014), se procedi6
a generar el escenario de reciclo de APC. El flujo de reciclo fue el valor total
obtenido de la corriente de HYSYS (3200 bbl/day) y el valor del crudo base (27,22
Mbbl/day) (Tabla 17). En la Tabla 17 se encuentra registrado el contenido de
metales (porcentaje en peso del hierro, niquel, vanadio y sodio) como el contenido
de aromaticos (partes por millon de mono, di, tri y tetra aromaticos). Para la
realizacion del sistema de reaccion se consideraron constantes las variables como
la temperatura de reaccion (985°F) y la temperatura de carga (388°F), al igual que

la presion del riser (32.69 psig) como la eficiencia del sistema del 95%.
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En esta validacion se compar6 el caso base (21 Mayo 2014) con el primer
escenario de reciclo de APC1l y seguidamente los resultados obtenidos se
simularon en HYSYS para luego realizar un segundo reciclo de APC2 y poder
analizar la estabilidad del proceso con el reciclo de aceite pesado de ciclo. Esta
interaccion se realiz6 en dos ocasiones (caso base + APC2) puesto que los
resultados obtenidos fueron similares al primer escenario (caso base + APC1).

Tabla 17. Variables de Operacion escenarios de reciclo de APC.

CONDICIO!\IES DE Caso Caso Caso
OPERACION DEL  Unidades BASE Base + Base +
REACTOR APC 1 APC 2
Flujo Volumétrico
TOTAL [Mbbl/day] 27,22 30,43 30,25
Flujo Crudo bbl/day 27222 27222 27222
Flujo APC bbl/day 0| 3214,64| 3024,63
API| 60F [API] 19,42 19,12 19,06
Temperatura de 1072,45| 1068,64| 1068,82
Mezcla °F
Temperatura Fase 1341,38| 1325,00| 1325,80
Densa °F
Temperatura Fase 1393,56| 1377,18| 1377,98
Diluida °F
Vel. Circulacion Tons/min 22,15 26,42 26,03
Velocidad Catalizador |- 7,12 7,60 7,54
Severidad Tons 4,28 4,46 4,42
Delta coke en
catalizador Yowt 0.78 0.74 0.74
Carbon regenerado %owt 0,03 0,04 0,04
Vel. Coque. Mib/h 20,74 23,47 23,18
Vapor Total Mib/h 7,41 7,41 7,41
Mono Aromatico [Yowt] 4,58 4,61 4,61
Di Aromatico [Yowt] 3,21 3,86 3,82
Tri Aromatico [Yowt] 3,46 5,00 4,92
Tetra Aromatico [Yowt] 2,88 3,32 3,30
Hierro [Ppmw] 1,66 1,45 1,46
Sodio [Ppmw] 1,60 1,40 1,41
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CONDICIONES DE Caso Caso

OPERACION DEL  Unidades é::;; Base+ Base +

REACTOR APC 1 APC 2
Niquel [Ppmw] 2,72 2,38 2,39
Vanadio [Ppmw] 3,61 3,16 3,18
Viscosidad 100°C [cSt] 17,20 16,76 16,65

Al realizar la simulacion respectiva de los escenarios de APC mencionados, se
logro establecer que el reciclo de aceite pesado contribuye a la disminucion de las
temperaturas de la mezcla de los compuestos, como de la temperatura de la fase
densa y diluida del sistema de reaccién, como se observa entre el caso base y el
caso APC. La diferencia de temperaturas entre el caso APC1 y APC2 aunque es
minimo menor al 0,05%, obedece principalmente a que el flujo de ingreso al
sistema de reaccidon APC2 es mayor comparado al caso APC en 5,9%, caso

observable en la siguiente figura.

Figura 32. Comparacién de las temperaturas de reaccion (Fase diluida, densa

y de mezcla) en el caso base con reciclo.
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Al igual que las temperaturas de reaccion, se determiné el mismo comportamiento
de disminucién en el contenido de metales con el ingreso del reciclo de APC,
caso contrario se da en el contenido de aromaticos, ya que al ingresar el reciclo de
APC este aumenta, prevaleciendo una diferencia entre los casos APC1 y APC2
del 0,8%, considerandose los resultados como valores similares (ver

Figura 33).

Figura 33. Comparacion del contenido de aromaticos y metales para el caso

base con reciclo de APC.
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Respecto a la variacion del APl y de la Viscosidad, estas propiedades disminuyen
proporcionalmente con la inyeccién e incremento del reciclo de aceite pesado de
ciclo APC. Como agregado se validé la tendencia polinomial de orden decreciente
con un factor de correlacibn de la unidad para las dos propiedades (APl y

viscosidad).
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Figura 34. Comparacion del API y viscosidad del caso base con reciclo de
APC.
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Por ultimo se realizé la comparacion entre los rendimientos de la composicion de
productos livianos y pesados para cada escenario, determinando que el reciclo de
APC incrementa la composicion de productos livianos (C2, C3, C4, C5 y gasolina)

y a su vez, disminuyen el rendimiento de APC, ALC y aceite de ciclo.

Figura 35. Comparacion del rendimiento de productos livianos y pesados del
caso base con reciclo de APC.
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Cada una de las corrientes de salida del riser regenerador se alimentaron al
modelo de hysys hasta que los resultados fueron el mismo 0 muy cercanos y esto
se consiguié en dos iteraciones consecutivas. En la Figura 36 se muestra el
comportamiento de la temperatura de fondos, APC y ALC de la torre fraccionadora

donde se aprecia una estabilidad entre las dos iteraciones.

En cuanto al comportamiento de las temperaturas de cima de la torre al realizar
las dos corridas consecutivas presenta una estabilidad tanto la temperatura de
nafta como la temperatura de la cima de la torre (Figura 37). Por otro lado, las
temperaturas se encuentran dentro de las guias de control. El comportamiento de
los flujos producto de salida de la torre fraccionadora se muestra en la

Figura 38, igualmente, se puede apreciar que estas estabilizan cerca o muy cerca
entre ellas y se encuentran dentro de las guias operativas mostradas en la Tabla
25, excepto el destilado que se encuentra en el rango preventivo, lo que quiere
decir por debajo de la guia de control baja (GCL).

Figura 36. Comparaciéon de los escenarios con reciclo APC para las
temperaturas de fondos, APCy ALC.
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Figura 37. Comparacion de los escenarios con reciclo APC para

temperaturas de cima y nafta.
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Figura 38. Comparacion de los escenarios con reciclo APC para los flujos

productos de la torre fraccionadora.
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6.3 SIMULACION DE ESCENARIOS CON INYECCION DE BUTANO Y
RECICLO DE APC.

Realizado el analisis del reciclo de APC, se procedié a combinar la inyeccion de
butano junto con el reciclo de APC en el simulador SHARC. Los escenarios de
inyeccién de butano seleccionados fueron los 9%, 12% y 15% respectivamente, a
los cuales se les ingreso la corriente de reciclo APC. En este analisis, se
excluyeron los escenarios del 3% y 6% de butano, ya que el estudio busca obtener
el mayor rendimiento de productos. Se hace énfasis de que las variables de
operacion del sistema de reaccién se mantuvieron constantes, en relacion al caso
base de estudio y a los modelos obtenidos de la carga de butano, tal como se

presento en la Tabla 3.

Al realizar las respectivas corridas de los escenarios (9%, 12% y 15% de inyeccién
de butano con reciclo APC) en el programa SHARC, se detectd un error durante la
simulaciéon al procesar la carga ingresada. Por el anterior suceso, fue necesario
descartar los escenarios del 12% y 15% de inyeccion de butano con reciclo de
APC ya que la unidad UOPI no estd en capacidad de procesar las respectivas
cantidades. Esta determinacion fue considerada debido a que la simulacion se ve
afectada por el ingreso de flujos no apropiados que modifican las variables de

operacion del sistema riser-regenerador. En las Figura 39 y
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Figura 40 se aprecian los resultados obtenidos durante la simulacion.
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Figura 39. Comparacion del rendimiento de productos livianos del caso base
con inyeccion de butano y reciclo APC.
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Figura 40 y Figura 41, al inyectar el butano (carga al 9%) y el reciclo de APC se
incrementan el porcentaje de rendimiento de los productos livianos desde el C2
hasta la gasolina, y al mismo tiempo, disminuye la formacion de productos
pesados (APC, ALC y Aceite de ciclo). Al correr los casos del 12 y 15% de carga
de butano + APC, las corridas no se pueden presentar, y por consiguiente
reportan los resultados obtenidos del caso base (desprecian la inyeccion de

butano).
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Figura 40. Comparacion del rendimiento de productos pesados del caso
base con inyeccion de butano y reciclo APC.
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Respecto a la explicacion anterior, se toma la decisién de que el mejor escenario
para la inyeccion de butano es la composicion al 9% (flujo aproximado de 2450
bbl/d). Este resultado se compar6 con unos datos experimentales de inyeccion de
butano obtenidos en la unidad UOP Il de la refineria de Barrancabermeja, en
donde establecieron que el flujp méaximo a ingresar de Butano era de
aproximadamente 2500 bbl/d, ya que al incrementar este flujo se modificaban
drasticamente las condiciones de operaciéon, saliéndose las mismas de las

ventanas operativas, que terminaban por afectar el proceso riser-regenerador.

Obtenido el mejor escenario de butano se procedié a interactuar el caso en donde
se inyecte butano (carga al 9%) y simultaneamente se realice el reciclo total de la
corriente APC (aceite de crudo pesado), para dar cumplimiento al objetivo principal

del estudio. La simulacion de este escenario en SHARC se realiz6 en dos casos
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consecutivos, interactuando con el software HYSYS de forma manual los
resultados obtenidos en cada corrida.

Al realizar la segunda simulacion del escenario Butano 9% y reciclo APC 2, se
alcanza estabilidad ya que sus resultados lo corroboraban tal como se presenta en
la Figura 41. Un andlisis sencillo fue la validacion del APl y la viscosidad, el cual al
inyectar butano y reciclo de APC, estos flujos generan una disminucion en la
viscosidad del producto final y un aumento del API entre el caso base y el caso 1
(9% butano y reciclo APC). Al retomar estos resultados y tabularlos en HYSYS, se
obtuvieron ciertos resultados que se procesaron de nuevo en SHARC, caso 2 (9%
butano y reciclo APC2) del cual los resultados obtenidos de la reaccion, son

aproximadamente iguales (linea recta constante).

Figura 41. Validacion resultados escenario 9% butano y reciclo APC
(propiedad viscosidad y API).
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Finalmente para concluir con el caso, se determind que la inyeccion de butano en
un 9% de composicion en relaciéon al flujo de carga base y un reciclo total de
aceite pesado (APC), se logra obtener un incremento en el rendimiento de

productos livianos desde C3 hasta la gasolina (C6) a excepcion del C2, y una
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disminucién de los productos pesados desde el aceite de ciclo liviano (ALC),
aceite de ciclo (LCO) hasta el aceite de ciclo pesado (APC), tal como se muestran
en la Figura 42 y Figura 43.

Figura 42. Validacion resultados escenario 9% butano y reciclo APC
(productos livianos).
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Figura 43. Validacion resultados escenario 9% butano y reciclo APC
(productos pesados).

N ~

50

o

o

o

T

Rendimiento de Productos
 Pesaglos (owt) o

0

—m— Gasolina c6 BASE 9% C4 + APC LCO/LGO 9% C4 + APC 2
—#—HCO/HGO Escenarios de Comparacion 50/CLO
End Boiling Point

El comportamiento de la temperatura de la torre al inyectar 9% de butano y

recircular el total de la corriente de APC se muestra en la Figura 44, donde se
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puede apreciar que esta presenta una estabilidad al realizar la segunda
simulacién. Sin embargo, la temperatura del slurry se encuentra fuera del rango de
las guias de control alta y baja, pero se encuentra dentro de las ventanas
operativas, muy cerca de la ventana operativa baja (VOL), el mismo

comportamiento es observado en la temperatura de cima.

Figura 44. Comparacion de los escenarios de butano + reciclo APC para las

temperaturas de la torre fraccionadora.
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Para los flujos producto de este escenario evaluado al realizar la segunda corrida
estos se encuentran dentro de las guias de control y presentan una estabilizacion
(ver Figura 45) por medio de la accion de control de cada uno de los controladores

del sistema.
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Figura 45. Comparacion de los escenarios de butano + reciclo APC para los

flujos producto de la torre fraccionadora.
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6.4. ANALISIS ECONOMICO DEL CASO BASE Y EL CASO EVALUADO CON
INYECCION DE BUTANO Y RECICLO DE APC

El analisis econdmico aplicado al Caso Base y al Caso Evaluado, contempla el

efecto del cambio de rendimientos en ambos casos sobre el valor de cargas y

productos, manteniendo los costos iguales para ambos casos de estudio. El

escenario de precios de cargas y productos considerados se muestra en la Tabla

18, donde se observa que:

e El producto con el mayor precio es el Etileno.

e Las Gasolinas Liviana y Pesada, ALC y APC presentan precios similares
cercanos a los 51US$/bbl.
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Tabla 18. Precios de Productos y Cargas

PRECIO
CORRIENTE USS$/bbl
Productos
Gas Seco 9
Etileno 68
Propileno 32
GLP (Butano) 18
Gasolina Liviana 50
Gasolina Pesada 51
ALC 52
APC 51
Slurry 38
Gasoleo 47,8
DMOH 46,6
APC Reciclo 18,0

En la siguiente Tabla se describe la composicion y flujos de la carga utilizada en el
Caso Base y el Caso Evaluado. Ambos casos presentan el mismo flujo total de
27,2 KBPD, compuestos con un flujo igual de Gasoleo de 16,5 KBPD, la diferencia
se muestra en la incorporacién de GLP en el Caso Evaluado, cambiando 0,4
KBPD de DMOH por GLP.

Tabla 19. Composicién y Flujos de Cargas para el Caso Base y el Evaluado
CASO CASO

SaRle BASE EVALUADO
Composicion Carga, %vol
Gasoleo 60,5 60,5
DMOH 39,5 30,5
GLP (Butano) 0,0 9,0
Flujos, KBPD
Gasoleo 16,5 16,5
DMOH 10,7 8,3
GLP (Butano) 0 2,8
Total 27,2 27,2
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El valor de cada corriente tanto de productos como de cargas, se determiné

multiplicando su flujo por su precio correspondiente:

Valor corriente = Flujo * PrecioProducto

El margen de operacion para el Caso Base y el Caso Evaluado se determiné

segun la siguiente formula:

Margen = Total Productos — Carga — Costos Variables

Tabla 20 . Valores discriminados de Productos, Cargas y Costo Variable

CASO CASO DIFERENCIA (Evaluado-
CORRIENTES BASE EVALUADO Base)

KUS$/dia KUS$/dia KUS$/dia
Gas Seco 11 10 -1
Etileno 24 24 0
Propileno 54 58 +4
GLP 71 79 +8
Gasolina Liviana 719 829 +110
Gasolina Pesada 72 49 -23
ALC 232 168 -64
APC 126 86 -40
Slurry 48 56 +8
Total productos 1357 1359 +2
Carga 1288 1218 -70
Costos 41 41 0
Variables
Margen 28 100 +72

El caso evaluado presenta un mayor margen econdmico de +72 KUS$/dia con
respecto al Caso Base, principalmente por el menor precio de la carga, la
presencia del GLP reduce el valor de la carga en -70 KUS$/dia, con respecto a

los productos se aprecia que, a pesar de presentarse un mayor rendimiento de
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Gasolina Liviana que provoca una ganancia de +110 KUS$/dia, la pérdida de
rendimientos en la Nafta Pesada, ALC y APC, resulta finalmente que los productos
presenten un incremento de +2 KUS$/dia. Los rendimientos obtenidos con el
reciclo de APC y con la adicion de GLP en la carga, provocan principalmente
incrementos en los rendimientos de productos livianos como Propileno, GLP y
Gasolina Liviana, y una reduccion en los rendimientos de Gasolina Pesada, ALC y
APC, debido a que en el escenario contemplado, los precios de la Gasolina, ALC y
APC son similares, no se aprecia un impacto significativo en el valor de los

productos totales.
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7. CONCLUSIONES

El modelo dindmico de la torre fraccionadora presento una estabilizacion de las
variables operativas con el reciclo de butano, APC y la mezcla de estas dos al
sistema riser-regenerador. Los valores de estabilizacion de las variables se
encontraron dentro de las guias de control y ventanas operativas descritas por

los datos histéricos de proceso.

Al realizar la simulacién concerniente al reciclo de butano y carga de aceite de
ciclo pesado (APC) se observé una disminucién paulatina de las temperaturas
en fase diluida, fase densa y temperatura de mezcla del riser-regenerador
conduciendo a un incremento de los productos livianos desde C3 a CB6.
Igualmente, se puede corroborar lo anterior ya que estos estan asociados a la
disminucién en la viscosidad, el contenido de metales y el contenido de

aromaticos del producto reactor.

Con el caso evaluado de inyeccion de butano en un 9% de composicion en
relacion al flujo de carga base y un reciclo total de aceite pesado (APC), las
simulaciones reportaron una disminucién de los productos pesados. Asimismo,
las temperaturas y los flujos de salida de la torre fraccionadora, mostraron
estabilidad, con valores dentro de las ventanas operativas.

La evaluacion econémica indica que la presencia de GLP y el reciclo de APC
en la carga, aumentan el margen econémico de la operacion, debido al menor
precio del GLP con respecto a la carga tradicional, y al incremento de
productos livianos como gasolina liviana y GLP. Para el escenario de precios

evaluados, se obtuvo un incremento potencial de +72 KUS$/dia de operacion.
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8. RECOMENDACIONES

Se recomienda una validacion de los resultados obtenidos con los modelos
desarrollados en el presente trabajo, utilizando la caracterizacién de los

productos de las corrientes de la torre fraccionadora.
El desarrollo de una rutina computacional para la interaccion entre los modelos

riser-regerador de SHARC vy la torre fraccionadora de HYSYS facilitaria el

desarrollo de simulaciones y el andlisis de la informacion.
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ANEXOS

Unidad

2013

Tabla 21. Datos de Comparacion (Modelo de Normalizacion)

2014

Anexo A. Datos de Normalizacion, Sintonizaciéon y Validacion en SHARC.

Datos de Carga

Diferencia

Naphtha en Carga Yowt 2,45 2,11 14,91%
Gas Oil en carga Yowt 8,92 8,78 1,58%
Sulfuro Yowt 0,76 0,85 11,18%
Carbon Conradson Yowt 2,1 1,39 40,69%
Nitrogeno Basico ppm 720,6 629,2 13,54%
Nickel ppm 4,2 2,7 43,48%
Vanadium ppm 6,4 3,5 58,59%
API API 20,54 19,89 3,22%
Gravedad Especifica -- 0,9298 0,9338 0,43%
Peso Molecular kg/kgmol 433,6 422 2,71%
Viscosity at 100C cSt 16,9 14,8 13,25%
V50 29,6 28,9 2,39%
UOPK 11,74 11,64 0,86%
Datos de operacién

Carga al reactor Mbbl/d 21,9 27,22 21,66%
Vapor al Riser Mib/h 19,7 18,4 6,82%
Temperatura Reactor °F 983 985 0,23%
Temperatura Mix Carga °F 1066 1070 0,33%
Regenerator Bed o F

Temperature 1325 1331 0,45%
Velocidad Circulacion del tons/min

Catalizador 20,3 23,1 12,90%
Carbon Regenerado %wt 0,02 0,03 40,00%
Total Conversion Yowt 64,91 64,82 0,14%
Net ecp Conversion Yowt 58,7 59,2 0,85%
C5 - ecp Gasoline Yowt 43,51 41,47 4,80%
C2 & Lighter Gas Yowt 4,34 4,78 9,65%
Total C3 Yowt 3,58 4,96 32,32%
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Datos de Carga Unidad 2013 2014  Diferencia
Total C4 Yowt 7,26 7,98 9,45%
Total C5 Yowt 6,83 7,5 9,35%
Light Cycle Oil Yowt 22,15 18,69 16,94%
Clarified Oil (or Yot
unconverted) 3,05 6,2 68,11%
Coke on Fresh Feed Yowt 6,21 5,62 9,97%
Rendimientos Productos
Hydrogen Yowt 0,146 0,154 5,33%
Methane Yowt 1,56 1,62 3,77%
Ethane Yowt 1,21 1,56 25,27%
Ethylene Yowt 1,14 1,12 1,77%
Propylene Yowt 2,79 3,54 23,70%
Propane Yowt 0,79 1,42 57,01%
Butylenes Yowt 5,31 5,37 1,12%
i-Butane Yowt 1,14 1,61 34,18%
n-Butane Y%owt 0,82 1 19,78%
Amylenes Yowt 4,65 4,67 0,43%

Tabla 22. Datos de Comparacién (Modelo de Sintonizacion-Cambio Temperatura

reaccion)

Condiciones de Operacién Unidad CASO CASO CASO CASO CAsO

del Reactor 1 2 3 4 5
[Mbbl/d

Total Fresh Feed to Riser(s) ay] 27,22 27,22| 27,22| 27,22| 27,22
Total Fresh Feed to Riser(s) [MIb/n] | 371,21 |371,21|371,21|371,21| 371,21
Temperatura de Reaccion °F 975 980 985 990 995
Temperatura de Precaliente oF
Riser 388 388 388 388 388
Temperatura de Mezclado en oF
Riser 1063| 1066| 1070 1074| 1077
Temperatura Fase Densa °F 1332 1331 1330 1330| 1330
Temperatura Fase Diluida °F 1384| 1383| 1383| 1382| 1382
Velocidad de Circulacién del [tons/mi
catalizador nj 21,39| 22,25| 23,08| 23,99| 24,88
Delta Coke-on-Catalyst [Yowt] 0,78 0,77 0,75 0,74 0,73
Presion Riser [psig] 32,69 32,69| 32,69| 32,69 32,69
Velocidad de quemado de [MIb/n] | 20,00 20,44| 20,88| 21,34| 21,79
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Condiciones de Operacioén CASO CASO CASO CASO CASsO

del Reactor Unidad

coque
290,64 | 297,12 | 303,40| 310,17 | 316,71
Flujo masico de aire humedo [MIb/h] 72 22 26 41 28
Stripping Efficiency [Yowt] 95 95 95 95 95
Hidrogeno [Yowt] 0,14 0,15 0,15 0,16| 0,17
Sulfuro de H2 [Yowt] 0,33 0,33 0,33 0,33] 0,33
Metano [Yowt] 1,49 1,56 1,62 1,70 1,78
Etano [Yowt] 1,46| 151, 156 1,62| 1,68
Etileno [Yowt] 1,05 1,08, 1,22| 1,16, 1,20
TOTAL C2| [%wt] 447 4,62 4,78 4,96 5,15
Propano [Yowt] 1,08 125 1,42| 163| 1,84
Propeno [Yowt] 2,74 3,14| 3,54 3,99| 445
TOTAL C3| [%wt] 3,82 4,39| 496| 5,62| 6,29
i-Butano [Yowt] 1,16 1,37, 161 190| 2,23
n-Butano [Yowt] 0,72 0,86 1,00, 1,18| 1,39
Olefinas/i.butene [Yowt] 4,26 4,82| 537 595| 6,49
TOTAL C4 | [%wt] 6,14\ 7,05 798| 9,03| 10,11
i-Pentano [Yowt] 1,51 1,83, 2,18| 2,64, 3,17
n-Pentano [Yowt] 0,45| 0,54 0,64| 0,78 0,93
Amilenes [Yowt] 3,81 4,26| 4,67 5,07, 5,39
TOTAL C5| [%wt] 577! 6,63] 7,50 849| 9,50
Gasoline C6-ecp. [Yowt] 33,18| 33,65| 33,97| 34,17| 34,19
LCO/LGO [Yowt] 20,20| 19,50, 18,69| 17,69| 16,60
HCO/HGO [Yowt] 12,92 11,54| 10,29| 9,01, 7,86
SO/CLO [Yowt] 8,13| 7,12| 6,20 5,27| 4,44
Coke [Yowt] 539| 551| 562 5,75 5,87
Conversion [Yowt] 58,76| 61,84| 64,82| 68,03| 71,10
Net Conversion [Yowt] 53,37| 56,33| 59,20| 62,28| 65,23
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Tabla 23. Datos de Comparaciéon (Modelo de Sintonizacién-Cambio

Temperatura precaliente)

CASO CASO CASO CASO CASO

Variables de Operacion Unidad 1 2 3 4 5
[Mbbl/da
Total Fresh Feed to Riser(s) ] 27,22| 27,22 27,22 27,22\ 27,22
Total Fresh Feed to Riser(s) [MIb/h] | 371,21 | 371,21 | 371,21 | 371,21 | 371,21
Temperatura de Reaccion °F 984,82 985 985 985 985
Temperatura de Precaliente Riser °F 370 380 388 400 410
Temperatura de Mezclado en Riser °F 1069| 1070| 1070| 1070| 1070
Temperatura Fase Densa °F 1329| 1330| 1330| 1332 1333
Temperatura Fase Diluida °F 1381| 1382| 1383| 1384| 1385
Velocidad de Circulacion del [tons/min
catalizador ] 23,60| 23,32 23,08 22,73| 22,44
Presion Riser [psig] 32,69| 32,69| 32,69| 32,69 32,69
Velocidad de quemado de coque [Mlb/h] 21,23| 21,03| 20,88| 20,64| 20,44
Flujo masico de aire humedo [MIb/h] | 308,50 | 305,69 | 303,40 | 299,96 | 297,04
Stripping Efficiency [Yowt] 95 95 95 95 95
Hidrogeno [Yowt] 0,15 0,15 0,15 0,15 0,15
Sulfuro de H2 [Yowt] 0,33 0,33 0,33 0,33 0,33
Metano [Yowt] 1,62 1,62 1,62 1,63 1,63
Etano [Yowt] 1,55 1,56 1,56 1,56 1,57
Etileno [Yowt] 1,12| 1,12 1,12 1,12 113
TOTAL C2| [%wt] 4,76 4,77 4,78 4,80 4,81
Propano [Yowt] 1,44 1,43| 142 1,41 1,40
Propeno [Yowt] 3,58 3,56 3,54 3,51 3,48
TOTAL C3| [%wt] 5,03 4,99 4,96 4,92 4,88
i-Butano [Yowt] 1,64| 1,62 161 158 1,57
n-Butano [Yowt] 1,02 1,01 1,00 0,99 0,98
Olefinas/i.butene [Yowt] 5,42 5,39 5,37 5,33 5,30
TOTAL C4| [%wt] 8,08 8,03 7,98 7,91 7,84
i-Pentano [Yowt] 2,24 2,21 2,18 2,15 2,12
n-Pentano [Yowt] 0,66 0,65 0,64 0,63 0,62
Amilenes [Yowt] 4,70 4,69 4,67 4,65 4,63
TOTAL C5| [%wt] 7,60 7,54 7,50 7,43 7,37
Gasoline C6-ecp. [Yowt] 34,18| 34,07 33,97| 33,83 33,71
LCO/LGO [Yowt] 18,53| 18,62| 18,69| 18,80| 18,89
HCO/HGO [Yowt] 10,06 10,19| 10,29| 10,44| 10,58
SO/CLO [Yowt] 6,04 6,13 6,20 6,31 6,41
Coke [Yowt] 5,72 5,67 5,62 5,56 5,51
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Variables de Operacion

Unidad

CASO CASO CASO CASO CASO

Conversion
Net Conversion

Tabla 24. Datos de Comparacion (Modelo de Sintonizacion-Cambio carga

alimento)

Variables de Operacién

Total Fresh Feed to Riser(s) [Mbbl/day] 25 26,00 27,22 28,00 29,00
Total Fresh Feed to Riser(s) [MIb/h] 340,9079| 354,54 371,21 | 381,82 395,45
Temperatura de Reaccion °F 984,82 984,82 985 985 985
Temperatura de Precaliente Riser °F 388,0299 388 388 388 388
Temperatura de Mezclado en Riser °F 1070,0272 1070 1070 1070 1070
Temperatura Fase Densa °F 1331,8125 1331 1330 1330 1330
Temperatura Fase Diluida °F 1383,9925 1383 1383 1382 1382
Velocidad de Circulacion del catalizador [tons/min] 21,2268 22,06 23,08 23,73 24,56
Delta Coke-on-Catalyst [Yowt] 0,7568 0,76 0,75 0,75 0,75
Presion Riser [psig] 32,686 32,69 32,69 32,69 32,69
Velocidad de quemado de coque [MIb/h] 19,2771 20,00 20,88 21,43 22,15
Flujo masico de aire humedo [MIb/h] 280,173 | 290,65| 303,40| 311,50| 321,89
Stripping Efficiency [Yowt] 95 95 95 95 95
Hidrogeno [Yowt] 0,1472 0,15 0,15 0,16 0,16
Sulfuro de H2 [Yowt] 0,3271 0,33 0,33 0,33 0,33
Metano [Yowt] 1,646 1,64 1,62 1,62 1,61
Etano [Yowt] 1,5801 1,57 1,56 1,55 1,55
Etileno [Yowt] 1,1355 1,13 1,12 1,12 1,11

TOTAL C2 [Yowt] 4,836 4,81 4,78 4,77 4,75
Propano [Yowt] 1,4374 1,43 1,42 1,42 1,41
Propeno [Yowt] 3,5676 3,56 3,54 3,53 3,51

TOTAL C3 [Yowt] 5,005 4,99 4,96 4,95 4,92
i-Butano [Yowt] 1,6311 1,62 1,61 1,60 1,58
n-Butano [Yowt] 1,0187 1,01 1,00 1,00 0,99
Olefinas/i.butene [Yowt] 5,3967 5,39 5,37 5,36 5,34

TOTAL C4 [Yowt] 8,0465 8,02 7,98 7,95 7,92
i-Pentano [Yowt] 2,227 2,21 2,18 2,17 2,15
n-Pentano [Yowt] 0,6556 0,65 0,64 0,64 0,63
Amilenes [Yowt] 4,6808 4,68 4,67 4,67 4,66

TOTAL C5 [Yowt] 7,5634 7,54 7,50 7,48 7,44
Gasoline C6-ecp. [Yowt] 34,2866 34,14 33,97 33,87 33,73
LCO/LGO [Yowt] 18,5235 18,60 18,69 18,75 18,82
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Unidad

CASO 1

CASO2 CASO3 CASO4 CASOS5

Variables de Operacién
HCO/HGO
SO/CLO
Coke
Conversion

Net Conversion

[Yowt]
[Yowt]
[Yowt]
[Yowt]
[Yowt]

10,0541
6,0304
5,6546
65,392

59,7373

10,16
6,11
5,64

65,14

59,50

10,29
6,20
5,62

64,82

59,20

10,37
6,26
5,61

64,62

59,01

10,47
6,34
5,60

64,37

58,77

Tabla 25. Datos de Comparacion (Modelo de Sintonizacion-Cambio API)

Variables de Operacion

Unidad ‘ CASO1 CASO2 CASO3 CASO4 CASOS5

Total Fresh Feed to Riser(s) [Mbbl/day] 27,222
Total Fresh Feed to Riser(s) [Mib/h] 366,5171| 368,11| 368,90| 369,70| 371,21
Temperatura de Reaccion °F 984,82 | 984,82 985 985 985
Temperatura de Precaliente Riser °F 388,0299 388 388 388 388
Temperatura de Mezclado en Riser °F 1069,4361 1070 1070 1070 1070
Temperatura Fase Densa °F 1328,9099 1329 1330 1330 1330
Temperatura Fase Diluida °F 1381,0899 1382 1382 1382 1383
Velocidad de Circulacién del catalizador [tons/min] 23,1353 23,12 23,11 23,10 23,08
Delta Coke-on-Catalyst [Yowt] 0,7498 0,75 0,75 0,75 0,75
Presion Riser [psig] 32,686 32,69 32,69 32,69 32,69
Velocidad de quemado de coque [MIb/h] 20,8149 20,84 20,85 20,86 20,88
Flujo masico de aire humedo [MIb/h] 302,5227| 302,82| 302,97| 303,12| 303,40
Stripping Efficiency [Yowt] 95 95 95 95 95
Hidrogeno [Yowt] 0,1523 0,15 0,15 0,15 0,15
Sulfuro de H2 [Yowt] 0,3271 0,33 0,33 0,33 0,33
Metano [Yowt] 1,6186 1,62 1,62 1,62 1,62
Etano [Yowt] 1,5547 1,56 1,56 1,56 1,56
Etileno [Yowt] 1,1173 1,12 1,12 1,12 1,12
TOTAL C2 [Yowt] 4,7701 4,77 4,78 4,78 4,78
Propano [Yowt] 1,4378 1,43 1,43 1,43 1,42
Propeno [Yowt] 3,5711 3,56 3,56 3,55 3,54
TOTAL C3 [Yowt] 5,0089 4,99 4,99 4,98 4,96
i-Butano [Yowt] 1,6291 1,62 1,62 1,61 1,61
n-Butano [Yowt] 1,0174 1,01 1,01 1,01 1,00
Olefinas/i.butene [Yowt] 5,4063 5,39 5,39 5,38 5,37
TOTAL C4 [Yowt] 8,0528 8,03 8,02 8,00 7,98
i-Pentano [Yowt] 2,2217 2,21 2,20 2,20 2,18
n-Pentano [Yowt] 0,6541 0,65 0,65 0,65 0,64
Amilenes [Yowt] 4,6935 4,69 4,68 4,68 4,67
TOTAL C5 [%owt] 7,5694 7,55 7,53 7,52 7,50

121




Variables de Operacién Unidad CASO1 CASO2 CASO3 CASO4 CASO5

Gasoline C6-ecp. [Yowt] 34,1512 34,09 34,06 34,03 33,97
LCO/LGO [Yowt] 18,5701 18,61 18,63 18,65 18,69
HCO/HGO [Yowt] 10,1203 10,18 10,21 10,23 10,29
SO/CLO [Yowt] 6,0781 6,12 6,14 6,16 6,20
Coke [Yowt] 5,6791 5,66 5,65 5,64 5,62
Conversion [Yowt] 65,2315 65,09 65,02 64,95 64,82
Net Conversion [Yowt] 59,5524 59,43 59,37 59,31 59,20
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Anexo B. Composicién de las corrientes de alimento y B que ingresan al

modelo dindamico de la Torre Fraccionadora.

COMPOSICION ALIMENTO B

H20 0,000000| 0,000000
H2S 0,003301| 0,000000
Hydrogen 0,001601 | 0,000000
Methane 0,016907 | 0,000000
Ethylene 0,011705| 0,000000
Ethane 0,016206 | 0,000000
Propene 0,034214| 0,000000
1-Butene 0,000000| 0,000000
Propane 0,013605| 0,000000
i-Butane 0,015006 | 0,000000
n-Butane 0,009404 | 0,000000
i-Butene 0,052521| 0,000000
tr2-Butene 0,000000| 0,000000
cis2-Butene 0,000000| 0,000000
i-Pentane 0,000000| 0,000000
Nitrogen 0,000000| 0,000000
CO2 0,000000| 0,000000
CO 0,000000| 0,000000
n-Pentane 0,000000| 0,000000
NBP[0]46* 0,006002 | 0,000000
NBP[0]72* 0,019708| 0,000000
NBP[0]93* 0,027811| 0,000000
NBP[0]118* 0,018808 | 0,000000
NBP[0]143* 0,042717| 0,000000
NBP[0]168* 0,038715| 0,000000
NBP[0]193* 0,038015| 0,000000
NBP[0]218* 0,037915| 0,000000
NBP[0]243* 0,038816| 0,000000
NBP[0]267* 0,040116| 0,000000
NBP[0]292* 0,041317| 0,000000
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COMPOSICION ALIMENTO B

NBP[0]317* 0,043017 | 0,000000
NBP[0]342* 0,012605 | 0,000000
NBP[0]367* 0,014506 | 0,000000
NBP[0]391* 0,014906 | 0,000000
NBP[0]416* 0,014406| 0,000000
NBP[0]440* 0,013305| 0,000000
NBP[0]465* 0,031613| 0,000000
NBP[0]490* 0,029112| 0,000000
NBP[0]515* 0,026611| 0,000000
NBP[0]540* 0,024010| 0,000000
NBP[0]564* 0,022109| 0,000000
NBP[0]589* 0,020808 | 0,000000
NBP[0]614* 0,020008 | 0,000000
NBP[0]639* 0,019208| 0,000000
NBP[0]663* 0,023309| 0,000000
NBP[0]688* 0,020208| 0,000000
NBP[0]714* 0,020908 | 0,000000
NBP[0]738* 0,025410| 0,000000
NBP[0]762* 0,023910| 0,000000
NBP[0]787* 0,003101| 0,000000
NBP[0]825* 0,005402| 0,000000
NBP[0]871* 0,005702| 0,000000
NBP[0]924* 0,003401 | 0,000000
NBP[0]974* 0,003001| 0,000000
NBP[0]1025* 0,003001| 0,000000
NBP[0]1075* 0,003201| 0,000000
NBP[0]1126* 0,003802| 0,000000
NBP[0]1177* 0,005002 | 0,000000
NBP[0]1221* 0,004902| 0,000000
NBP[0]1263* 0,015106| 0,000000
NBP[1]350* 0,000000| 0,016149
NBP[1]377* 0,000000| 0,021042
NBP[1]403* 0,000000| 0,034274
NBP[1]427* 0,000000| 0,059755
NBP[1]454* 0,000000| 0,082574
NBP[1]478* 0,000000| 0,114051
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COMPOSICION ALIMENTO B

NBP[1]503* 0,000000| 0,109139
NBP[1]529* 0,000000| 0,100756
NBP[1]554* 0,000000| 0,091342
NBP[1]580* 0,000000| 0,083966
NBP[1]605* 0,000000| 0,077871
NBP[1]631* 0,000000| 0,072473
NBP[1]656* 0,000000| 0,067207
NBP[1]682* 0,000000| 0,069402
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Anexo C. Condiciones de Operacion utilizados en la Simulacién de la Torre

Fraccionadora T-2701.

Tabla 26. Flujo, temperatura y presion de cada plato tedrico que componen la

simulacién de la Fraccionadora T-2701 en estado estable.

\ FLUJO TEMPERATURA PRESION
N°de | Encima Abajo Encima , Encima Abajo
Abajo (F) : .
Plato (BPD) (BPD) (F) (psig) (psig)
29 - 199,3 253,04 25,89 25,89
28 36774,48 1105,8 267,24 267,64 26,03 26,03
27 35607,98 7025,6 271,33 271,39 26,17 26,17
26 34578,40 7329,2 279,05| 276,90 26,31 26,31
25 34956,53| 11900,0 292,00| 289,17 26,45 26,45
24 37000,09| 79934,0 311,36 310,23 26,59 26,59
23 43828,21| 69948,8 329,10 328,15 26,73 26,73
22 42656,33| 56860,2 342,71| 342,27 26,87 26,87
21 42171,12| 20312,7 352,89| 352,39 27,01 27,01
20 40837,47| 12968,2 372,13| 371,80 27,15 27,15
19 39150,45| 10214,8 385,70 385,48 27,29 27,29
18 37617,21 8786,8 396,01| 395,82 27,43 27,43
17 36044,24 71715 406,28 | 406,04 27,57 27,57
16 33801,73| 32748,0 419,86| 418,79 27,71 27,71
15 40962,00| 35088,0 450,97| 450,28 27,85 27,85
14 40652,92| 36763,0 470,13| 469,55 27,99 27,99
13 41637,82| 11859,9 487,93| 487,15 28,13 28,13
12 41414,64| 11585,9 513,09| 512,65 28,27 28,27
11 40352,64| 11267,7 526,59| 526,32 28,41 28,41
10 39212,86| 109427 534,47| 534,28 28,55 28,55
9 38057,10| 11596,1 539,54| 539,34 28,69 28,69
8 37154,88| 112635 544,61| 544,44 28,83 28,83
7 36007,84 5780,2 548,72| 548,53 28,97 28,97
6 34653,04 5313,5 553,57| 553,36 29,11 29,11
5 33326,47 4828,1 557,52| 557,30 29,24 29,24
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‘ FLUJO TEMPERATURA PRESION
N°de | Encima Abajo Encima , Encima Abajo
Abajo (F) . .
Plato (BPD) (BPD) (F) (psig) (psig)
4 31940,20 3980,6 561,54| 561,22 29,38 29,38
3 30146,64| 1338914 567,64| 564,15 29,52 29,52
2 41599,59| 144225,8 607,43| 600,31 29,66 29,66
1 51210,55 681,10 29,80 29,80

Tabla 27. Condiciones de temperatura, presion y flujo de la carga y

productos de la Fraccionadora T-2701.

‘ALIMENTO ‘ DESTILADO NAFTHA  ALC APC SLURRY
Temperatura (F) 982 140,2 347,1 440,9 548,5 664,3
Presion (psig) 29,85 21,89 27,01 29 28,97 29,8
Flujo (BPD) 27220 7559 2000 4490 20 3385
H20 0,0000000 0,197822| 0,042828| 0,006144| 0,000000| 0,0000000
H2S 0,0033013 0,005014| 0,000002| 0,000000| 0,000205| 0,0001323
Hydrogen 0,0016006 0,002392| 0,000000| 0,000000| 0,000033| 0,0000271
Methane 0,0169068 0,024681| 0,000000| 0,000000| 0,000568| 0,0004118
Ethylene 0,0117047 0,017078| 0,000001| 0,000000| 0,000560| 0,0003731
Ethane 0,0162065 0,023742| 0,000005| 0,000000| 0,000872| 0,0005672
Propene 0,0342137 0,058220| 0,000150| 0,000002| 0,002504| 0,0015302
1-Butene 0,0000000 0,042919| 0,000052| 0,000000| 0,000000| 0,0000000
Propane 0,0136054 0,076778| 0,000099| 0,000001| 0,001053| 0,0006387
i-Butane 0,0150060 0,028199| 0,000720| 0,000008| 0,001538| 0,0008953
n-Butane 0,0094038 0,017185| 0,000758| 0,000009| 0,001050| 0,0006014
i-Butene 0,0525210 0,043557| 0,002689| 0,000033| 0,005495| 0,0031736
NBP[0]46* 0,0060024 0,012280| 0,001088| 0,000018| 0,000815| 0,0004634
NBP[0]72* 0,0197079 0,041467| 0,005961| 0,000115| 0,002955| 0,0016544
NBP[0]93* 0,0278111 0,079996| 0,012908| 0,000296| 0,004613| 0,0025594
NBP[0]118* 0,0188075 0,041979| 0,013437| 0,000373| 0,003474| 0,0019068
NBP[0]143* 0,0427171 0,099918| 0,042871| 0,001615| 0,008932| 0,0048620
NBP[0]168* 0,0387155 0,044163| 0,057581| 0,002767| 0,009280| 0,0050280
NBP[0]193* 0,0380152 0,042134| 0,080791| 0,004902| 0,010529| 0,0057028
NBP[0]218* 0,0379152 0,037345| 0,109680| 0,008339| 0,012216| 0,0066422
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ALIMENTO DESTILADO NAFTHA ALC

NBP[0]243* 0,0388155 0,028867 0,139413 0,013654| 0,014613| 0,0080045
NBP[0]267* 0,0401160 0,018004| 0,151423 0,021156 0,017722| 0,0098090
NBP[0]292* 0,0413165 0,008524| 0,130596 0,030526 0,021516 | 0,0120604
NBP[0]317* 0,0430172 0,002887 0,091760 0,041371 0,026566 | 0,0150917
NBP[0]342* 0,0126050 0,000669 0,043835 0,025725 0,009310| 0,0053482
NBP[0]367* 0,0145058 0,000094 | 0,026777 0,036080 0,012894 | 0,0074425
NBP[0]391* 0,0149060 0,000008 0,012223 0,040927 0,016104 | 0,0092463
NBP[0]416* 0,0144058 0,000000 0,004307 0,040333 0,019250| 0,0108024
NBP[0]440* 0,0133053 0,000000 0,001202 0,035644 | 0,022492| 0,0120313
NBP[0]465* 0,0316126 0,000000 0,000287 0,038910 0,065736 | 0,0343259
NBP[0]490* 0,0291116 0,000000 0,000060 0,029258 0,074998 | 0,0377238
NBP[0]515* 0,0266106 0,000000 0,000011 0,020577 0,078144 | 0,0408533
NBP[0]540* 0,0240096 0,000000 0,000002 0,014100 0,069197 | 0,0432924
NBP[0]564* 0,0221088 0,000000 0,000000 0,010132 0,053238| 0,0461616
NBP[0]589* 0,0208083 0,000000 0,000000 0,007603 0,036572| 0,0492601
NBP[0]614* 0,0200080 0,000000 0,000000 0,005713 0,022803| 0,0522015
NBP[0]639* 0,0192077 0,000000 0,000000 0,004063 0,012773| 0,0534475
NBP[0]663* 0,0233093 0,000000 0,000000 0,002540 0,007314| 0,0669092
NBP[0]688* 0,0202081 0,000000 0,000000 0,001142 0,002810| 0,0586851
NBP[0]714* 0,0209084 0,000000 0,000000 0,000406 0,001023| 0,0607056
NBP[0]738* 0,0254102 0,000000 0,000000 0,000122 0,000387| 0,0735119
NBP[0]762* 0,0239096 0,000000 0,000000 0,000023 0,000114| 0,0689236
NBP[0]787* 0,0031012 0,000000 0,000000 0,000003 0,000007 | 0,0089127
NBP[0]825* 0,0054022 0,000000 0,000000 0,000000 0,000002 | 0,0154697
NBP[0]871* 0,0057023 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000| 0,0162908
NBP[0]924* 0,0034014 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000| 0,0097024
NBP[0]974* 0,0030012 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000 | 0,0085557
NBP[0]1025* 0,0030012 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000 | 0,0085529
NBP[0]1075* 0,0032013 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000| 0,0091214
NBP[0]1126* 0,0038015 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000| 0,0108313
NBP[0]1177* 0,0050020 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000| 0,0142508
NBP[0]1221* 0,0049020 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000| 0,0139657
NBP[0]1263* 0,0151060 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000| 0,0430363
NBP[1]350* 0,000000 0,000100 0,010462 0,005499 0,000005| 0,0000000
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ALIMENTO DESTILADO NAFTHA ALC

NBP[1]377* 0,000000 0,000013 0,006905 0,009614| 0,000025| 0,0000000
NBP[1]403* 0,000000 0,000001 0,004599 0,018633 0,000140| 0,0000000
NBP[1]427* 0,000000 0,000000 0,002907 0,035270 0,000713| 0,0000003
NBP[1]454* 0,000000 0,000000 0,001095 0,050577 0,002978| 0,0000027
NBP[1]478* 0,000000 0,000000 0,000403 0,070190 0,010431| 0,0000199
NBP[1]503* 0,000000 0,000000 0,000088 0,065905 0,022742| 0,0000952
NBP[1]529* 0,000000 0,000000 0,000018 0,058487 0,037739| 0,0003382
NBP[1]554* 0,000000 0,000000 0,000003 0,050682 0,048125| 0,0008987
NBP[1]580* 0,000000 0,000000 0,000001 0,044910 0,051685| 0,0019163
NBP[1]605* 0,000000 0,000000 0,000000 0,040567 0,049971| 0,0034355
NBP[1]631* 0,000000 0,000000 0,000000 0,037033 0,045379| 0,0052852
NBP[1]656* 0,000000 0,000000 0,000000 0,033785 0,039686 | 0,0070360
NBP[1]682* 0,000000 0,000000 0,000000 0,034219 0,038104 | 0,0092749
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Anexo D. Resultados obtenidos de la simulacion de inyeccion de butano y

reciclo de APC en el programa SHARC

Tabla 28. Condiciones de Operacion del Reactor — Caso butano y reciclo
APC.

CONDICIONES DE

OPERACION DEL Unidades

9% C4 12% C4 15% C4

REACTOR +APC
27,22 27,22| 27,22
Carga al Riser Mib/h 371,21| 360,55 371,21 371,21
Temperatura Riser °F 084,82 | 984,82| 984,82 984,82
Temperatura Carga °F 388,03| 388,03| 388,03 388,03
Temperatura de Mezcla °F 1068,64|1061,89| 1069,82| 1069,82
Temperatura Fase Densa |°F 1325,00({1297,30| 1330,49| 1330,49
Temperatura Fase Diluida | °F 1377,18|1349,48| 1382,67| 1382,67
Velocidad Circulacion Tons/min 26,42 28,87 23,08 23,08
Velocidad Catalizador - 7,60 8,58 7,46 7,46
Severidad Tons 4,46 4,98 4,47 4,47
Delta coke en catalizador | %wt 0,74 0,67 0,75 0,75
Carbon regenerado Yowt 0,04 0,05 0,03 0,03
Vel. Coque. Mib/h 23,47 23,33 20,88 20,88
Presion Riser psig 32,69| 32,69 32,69 32,69
Presion Baja Riser Mib/h 8,61 8,61 8,61 8,61
Presion Media Riser Mib/h 9,80 9,80 9,80 9,80
Gravedad API API 18,00f 18,00 18,00 18,00
Peso Molecular kg/kmol 35,00 35,00 35,00 35,00
Vapor Total Mib/h 7,41 7,41 7,41 7,41
Eficiencia % 95,00| 95,00 95,00 95,00
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Tabla 29. Condiciones de Operacion del Regenerador — Caso butano y
reciclo APC.
CONDICIONES DE

9% C4 12% C4 15% C4

OPERACION DEL Unidades

REGENERADOR REEC e
Temperatura de Lecho °F 1325,00|1297,30|1330,49|1330,49
Temperatura Plena °F 1377,18|1349,48|1382,67|1382,67
Velocidad Coque Mib/h 23,47 23,33| 20,88 20,88
Carbon regenerado Yowt 0,04 0,05 0,03 0,03
Velocidad de Circulacion tons/min 26,42 28,87 23,08 23,08
Velocidad Catalizador - 7,60 8,58 7,46 7,46
Humedad Relativa - 92,50 92,50 92,50 92,50
Flujo Volumetrico Aire Humedo | Mscfm 75,71| 75,26 67,34| 67,34
Flujo Mé&sico Aire Humedo Mib/h 341,15| 339,10 303,40| 303,40
Flujo Volumetrico Aire Seco Mscfm 72,41 71,98| 64,40] 64,40
Aire + 02 Mscfm 75,71 75,26 67,34 67,34
02 en Aire %mol 20,95| 20,95| 20,95 20,95
Presién Regenerador psig 35,35| 35,35| 35,35| 35,35
Velocidad Superficial ft/s 1,93 1,89 1,72 1,72
Presion Tope psig 32,69| 32,69| 32,69| 32,69
Eficiencia % 95,00 95,00| 95,00/ 95,00

Tabla 30. Propiedades de la Carga — Caso butano y reciclo APC.
9% C4 + 12% C4 + 15% C4 +

PROPIEDADES Unidades APC APC APC APC
Flujo Volumetrico TOTAL | [Mbbl/day] 30,43 30,23 30,20 30,17
Flujo Crudo bbl/day 27222 |24771,8217|23955,16826 | 23138,5148
Flujo n-Butano bbl/day 0 2449,96 3266,61 4083,27
Flujo APC bbl/day 3214,64 3006,00 2979,70 2952,00
API 60F [API] 19,12 23,14 19,89 19,89
H2 [Yowt] 11,65 11,19 11,92 11,92
Contenido C [Yowt] 87,06 87,57 86,84 86,84
Contenido 02 [Yowt] 0,20 0,19 0,20 0,20
Total H2 [ppmw] 1749,30 1682,64 1965,60 1965,60
Contenido Azufre [Yowt] 0,89 0,85 0,85 0,85
Tetra Aromatico [Yowt] 3,32 3,20 2,83 2,83
Hierro [Ppmw] 1,45 1,39 1,63 1,63
Sodio [Ppmw] 1,40 1,34 1,57 1,57
Niquel [ppmw] 2,38 2,29 2,67 2,67
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[0) 0, (0)
PROPIEDADES Unidades APC 9% C4 + 12% C4 + 15% C4 +
Vanadio [ppmw] 3,16 3,04 3,55 3,55
Viscosidad 100°C [cSt] 16,76 9,68 14,77 14,77
UOPK [] 11,61 11,79 11,64 11,64

Tabla 31. Rendimientos de Productos — Caso butano y reciclo APC

. 9% C4+ | 12% C4+  15% C4 +

RENDIMIENTOS Unidades APC APC APC
Hidrogeno %owt 0,16 0,14 0,15 0,15
Sulfuro de H2 %owt 0,38 0,37 0,33 0,33
Metano %owt 1,73 1,53 1,62 1,62
Etano %owt 1,66 1,48 1,56 1,56
Etileno %owt 1,20 1,06 1,12 1,12
C2 %wt 5,14 4,58 4,78 4,78
Propano %owt 1,46 1,63 1,42 1,42
Propeno %owt 3,66 3,97 3,54 3,54
C3 %wt 5,13 5,60 4,96 4,96
i-Butano %owt 1,63 1,91 1,61 1,61
n-Butano %owt 1,02 1,20 1,00 1,00
Olefinas %owt 5,60 5,89 5,37 5,37
C4 %wt 8,24 9,00 7,98 7,98
i-Pentano %owt 2,19 2,68 2,18 2,18
n-Pentano Yowt 0,64 0,79 0,64 0,64
Amilenes Yowt 4,91 4,99 4,67 4,67
C5 %wt 7,75 8,46 7,50 7,50
Gasolina C6 %owt 36,00 40,23 33,97 33,97
LCO/LGO %owt 15,04 12,97 18,69 18,69
HCO/HGO %owt 10,31 7,98 10,29 10,29
SO/CLO %owt 6,06 4,71 6,20 6,20
End Boiling Point %owt 6,32 6,47 5,62 5,62

100,00 100,00 100,00 100,00
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Anexo E. Comportamiento de los flujos de salida de la torre fraccionadora

ante perturbacion en el flujo de la corriente de alimento.
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Flujo de salida de Slurry
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Anexo F. Comportamiento de los flujos de salida de la torre fraccionadora

ante perturbacion en latemperatura en la corriente de alimento.
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Flujo de Nafta
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