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RESUMEN

TITULO: SIMULACION DEL SISTEMA REACTOR-REGENERADOR DE LA UNIDAD DE
CRAQUEO CATALITICO DE LA UOP-I DE LA GRB UTLILIZANDO HYSYS®

AUTORES: ANA GICELA MEDINA MORENO
DIANA MARCELA ROJAS RUIZ™

PALABRAS CLAVE: FCC, CRAQUEO CATALITICO, HYSYS, SHARC, ASSAY, ANALISIS
SENSIBILIDAD, DATOS PLANTA.

DESCRIPCION:

En el presente trabajo se realizé la simulacion del sistema riser-regenerador de la unidad de craqueo
catalitico UOP-I de la GRB en el programa comercial Aspen Hysys V8.6, con el fin de comparar sus
predicciones respecto a los datos historicos de proceso y a los resultados del simulador
especializado en FCC, denominado Sharc. Inicialmente, un andlisis estadistico fue aplicado a los
datos histéricos de la UOP-I para obtener los estadisticos correspondientes a los periodos en estado
pseudo-estacionario; segun este andlisis tres casos de estudio o periodos pseudo-estacionarios
fueron determinados para las simulaciones. Las variables para estos casos de estudio y los assays
de las cargas de Gas6leo (GAO), Aceite desmetalizado (DMO), Aceite hidrotratado desmetalizado
(DMOH) fueron codificados en Hysys. Asimismo, los pardmetros geométricos para el riser y el
regenerador fueron especificados en el objeto FCC. Las simulaciones reportaron convergencia para
los tres periodos analizados. La comparacion de los resultados de las simulaciones reportan
diferencias en algunos estimados como tiempos de residencia y rendimientos de coque; de otro lado
las simulaciones concuerdan con las tendencias cualitativas reportadas por los datos histéricos y por
Sharc. Por otra parte, del analisis de sensibilidad se obtiene que las variables con mayor influencia
en el proceso FCC son la temperatura del alimento, el contenido de Ni y V en la carga, el flujo de
alimentacién, la altura del riser y el vapor de despojo.

*Trabajo de grado
** Facultad de Ingenierias Fisico quimicas. Escuela de Ingenieria quimica. Director: 1.Q., Dr. Giovanni
Morales Medina
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ABSTRACT

TITLE: SIMULATION OF THE RISER-REGENERATOR SYSTEM FOR THE CATALYTIC
CRACKER UNIT UOP-I OF GRB USING HYSYS*

AUTHORS: ANA GICELA MEDINA MORENO
DIANA MARCELA ROJAS RUIZ**

KEYWORDS: FCC, CATALYTIC CRACKING, HYSYS, SHARC, ASSAYS, SENSITIVITY
ANALYSIS, PLANT DATA.

DESCRIPTION:

In the present work the simulation of the riser-regenerator system for the catalytic cracker unit UOP-
| of GRB was carried out using the commercial program Aspen Hysys V8.6. Simulations’ goal was to
make a comparison between the predictions reported by Hysys to historical process data as well as
to results from the specialized FCC simulator called Sharc. As a first step, a statistical analysis was
applied to the historical data of the UOP-I unit to determine the periods for pseudo-stationary
operation. Accordingly, three pseudo-stationary periods were identified. The variables for the
identified periods and the assays for the feeds gasoil (GO), demetalized oil (DMO) and demetalized
oil hydrotreated (DMOH) were coded in Hysys. Likewise, the geometric parameters for the riser-
regenerator system were specified in the FCC object. Simulations reported convergence for the three
analyzed periods. The comparison of the results from the simulations showed differences in some
estimates such as residence times and coke yields; on the other hand, the simulations agreed with
the qualitative trends reported by the historical data and by simulation results from Sharc. Finally, the
sensitivity analysis reported that the variables with the greatest influence on the FCC process were
temperature and flow of the feed, Ni and V content in the feed, riser’s height and steam for stripping.

* Bachelor Thesis
** Faculty of Engineering Physicochemical School Engineering Chemical Director: Giovanni Morales
Medina, Ch.E., Dr.
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INTRODUCCION

El craqueo catalitico fluidizado (FCC) consiste en la conversion de Hidrocarburos
pesados en hidrocarburos de bajo peso molecular [1]. A nivel mundial las unidades
de ruptura catalitica procesan ca. 12 millones bpd [2]. Esta capacidad se debe a que
la operacién FCC puede ajustarse a una amplia variedad de cargas de diferente
calidad, provenientes de diversas unidades, permitiendo satisfacer los
requerimientos de produccion de gasolinas y balancear la operacion de refinado [1].

En una FCC, la seccion que comprende al riser y al reactor corresponde a la parte
mas importante de esta unidad, ya que suceden los rompimientos moleculares para
dar lugar a los productos: gas combustible, gas licuado del petrdleo (GLP), gasolinas
(Naftas), aceite liviano de ciclo (ALC), aceite pesado de ciclo (APC) y slurry. LaFCC
puede operar para elevar los rendimientos hacia un producto especifico segun el
catalizador y las condiciones operacionales establecidas. Debido a la cantidad de
variables operacionales, la exploracion de la superficie operacional factible para la
unidad FCC requiere del soporte de un simulador de procesos. El uso de estos
simuladores es una actividad diaria de los profesionales de disefio e ingenieros de

proceso que realizan analisis de sensibilidad ante variaciones en la operacion.

En este trabajo, la operacion de la FCC denominada UOP-I de la gerencia refineria
de Barrancabermeja (GRB) es analizada a través de la simulacién del sistema riser-
regenerador con el programa HYSYS 8.6. La verificacion de los resultados de las
simulaciones fue efectuada por medio de la comparacion con datos histéricos de la
unidad. Asimismo, los resultados de las simulaciones fueron confrontados con los
resultados obtenidos por el simulador SHARC. Por dltimo, un analisis de
sensibilidad respecto a la influencia de diferentes variables sobre los rendimientos

y la operacion del sistema fue realizado utilizando el simulador HYSYS.
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PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

El Craqueo catalitico fluidizado (FCC) es uno de los procesos mas importantes y
complejos en la industria petrolera, debido a su relativo bajo costo de operacién
comparado con el beneficio econdmico obtenido por conversién de cargas pesadas
en productos livianos como etileno y gasolinas [1]. En este proceso se tiene gran
cantidad de variables operacionales, por lo que se requieren herramientas de
simulacion que sirvan de apoyo en la planeacion y optimizacién de dicho proceso,
de alli surge la necesidad de conocer la exactitud en las predicciones de Hysys,
respecto al proceso real llevado a cabo en la UOP-I de la GRB, para evaluar los
rendimientos y las propiedades de los productos, asi como distintos escenarios

operativos factibles en la unidad.
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JUSTIFICACION

Debido a que el proceso FCC es considerado por muchas refinerias como la base
de su rentabilidad, estas dependen basicamente de su operacién exitosa para
determinar si son viables, por lo cual se necesita la implementacion de herramientas
gue permitan la prediccién y estimacién de posibles comportamientos en los

rendimientos y parametros operacionales de la unidad.

Este proyecto se hace con el fin de determinar la exactitud de las simulaciones del
equipo FCC en Hysys con respecto a los datos del proceso real llevado a cabo en
la UOP-I de la GRB, y a su vez confrontar los resultados con el simulador Sharc, el
cual es utilizado ampliamente en la industria, para determinar distintos escenarios
operativos claves en la unidad. Por otra parte se desarrolla un analisis de
sensibilidad estudiando las variables y parametros mas importantes del proceso, las
cuales afectan los rendimientos y condiciones de operacion de la unidad, que

afectan la economia del proceso.
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OBJETIVOS
Objetivo general

e Analizar los resultados de las simulaciones para el equipo FCC reportado
por Hysys confrontando sus predicciones con los datos histéricos del

proceso y las predicciones reportadas por Sharc.

Objetivos especificos

e Comparar los resultados de Hysys con respecto a los datos histéricos para
la UOP-I de la GRB.

e Cotejar las predicciones Hysys con los reportes de Sharc para la UOP-I.

e Realizar un andlisis de sensibilidad para determinar las variables con mayor

influencia en el proceso.
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1. MARCO TEORICO

1.1. CRAQUEO CATALITICO FLUIDIZADO (FCC)

La unidad (FCC) convierte los hidrocarburos pesados de bajo valor comercial en
productos valiosos como gasolina, etileno y propileno. El proceso FCC es complejo
y esté constituido por varias etapas que son: el precalentamiento de la alimentacion,
la vaporizacién de la alimentacion, la reaccion de desintegracion, la separacion de
los productos del catalizador y la regeneracion del catalizador [2],[3],[4]. La
alimentacioén utilizada para una FCC consiste, en una mezcla de parafinas, naftenos
y aromaticos, y proviene de los fondos de la destilacion atmosférica o de los
destilados y/o fondos de la torre de vacio [2]. El flujo de alimentacion parcialmente
vaporizado ingresa por la parte inferior de un tubo vertical de flujo ascendente —
riser— en donde entra en contacto con un flujo de catalizador proveniente del
regenerador. El flujo de calor del catalizador es suficiente para vaporizar por
completo el flujo de alimentacion a una temperatura de ca. 1000 °F. En fase vapor
ocurren las diferentes reacciones de craqueo catalitico generando el gas seco
(hidrogeno, metano y etano), gas acido (H2S), gas licuado de petrdleo (propano,
propileno, butanos y butenos), gasolina, aceite de ciclo ligero (ALC), aceite de ciclo

pesado (APC), productos de fondos y coque. [5]

Después de llevarse a cabo las reacciones de rompimiento en el riser, el flujo
resultante ingresa al reactor, en el cual unos ciclones separan el catalizador de la
corriente de productos gaseosos. Los productos gaseosos son enviados a una torre
fraccionadora mientras que el catalizador es enviado a una zona de agotamiento o
despojo, en donde se recuperan los hidrocarburos adsorbidos en su superficie por
medio de arrastre con vapor [6]. El catalizador despojado ingresa a un regenerador
en donde es sometido a un proceso de combustion para restaurar su actividad
catalitica. La combustion en el regenerador quema el coque adherido a la superficie
del catalizador (entre 0.8 y 2.5% en peso) y proporciona el calor necesario para el

proceso catalitico efectuado en el riser. El balance energético entre las reacciones
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de rompimiento catalitico (endotérmicas) y la regeneracion (combustion) se efectla

gracias a la recirculacion continua de catalizador en la unidad [7].

La combustion del coque en el regenerador puede efectuarse en modo parcial (bajo
flujo de aire) para procesar cargas mas pesadas y mantenerse dentro de los limites
de temperaturas en el regenerador. De otro lado, la combustién total utiliza exceso
de oxigeno para completar la combustion del CO, alcanzando una mayor reduccién
de coque sobre el catalizador y mayor liberacion de energia. El nivel reducido de
carbdn en el catalizador incrementa la actividad y selectividad del catalizador [7].

De otro lado, las reacciones de craqueo catalitico son complejas debido a la
combinacion entre reacciones en serie y en paralelo [2]; asimismo, también ocurren
reacciones de craqueo térmico [6]. Las principales reacciones en el riser son: De
desintegracion, olefinas, naftenos, aromaticos y otros, Isomerizacion, Transferencia
de Hidrogeno, Ciclizacion, Deshidrogenacion y Formacion de coque. Muchas de
estas reacciones tienen una etapa inicial de formacion de iones carbonio a partir del
craqueo térmico de parafinas. Parte de estos iones se descomponen por escision
del enlace carbono-carbono para formar olefinas, mientras que otros propagan la

reaccion en cadena descomponiendo las moléculas de parafina [8].

1.2. DESCRIPCION DE LA UNIDAD UOP-I (U2700)

Una de la principales unidades de craqueo
Tabla 1. Ranaos de operacion de la unidad

catalitico de la GRB es la UOP-1 (Figura 1), [VARIABLES OPERATIVAS| Unidades | Rangos de operacion
, Flujo de carga combinada| [BPD] 30000 19000
alli se procesan alrededor de 25000 BPD de Temperatura de - 150 50
precaliente
una mezcla de aceite desmetalizado (DMQ), | Presionenel reactor | (psig] 40 2
Flujo de aire al [Kscfm] 80 50
aceite hidrotratado desmetalizado (DMOH), regenerador _
Delta P Rg-Rx [psig] 3 1
crudo reducido (CR) y gasoleos (GAO). EI | ™™ C e | A 999 o75
. . ., . Presion en el .
flujo de alimentacion es cargado a la unidad regenerador [psia] 4 2
Temperatura Promedio F] 1380 1310
desde los tanques K-2701 y K-2803 por |[fasedensaregenerador
Vapor Elevacién Riser [Ib/h] 13500 5000

medio de las bombas P-2709 y P 2715. El ryente: GRB
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riser (R-2701) presenta una seccion de despojo para eliminar los hidrocarburos
adheridos al catalizador, el cual posteriormente es dirigido hacia el regenerador R-
2702. En R-2702 distinguen la fase densa y la fase diluida; en la primera se da lugar
a las reacciones de combustion del coque depositado en el catalizador, regenerando
este para ser enviado nuevamente al riser. En la segunda se encuentran los ciclones

encargados de separar particulas de catalizador del gas de chimenea.

Tabla 2. Rendimientos en la planta

Figura 1. Sistema reactor-regenerador.

Productos FLUJO 21-may-14| 20-mar-15|  29qul-15
14 Gasolina 5682 5492 5092
P
ALC 5721 5209 5210
Gas de APC 11355 19341 19341
Chimenea
ﬁ Slury 3045 2859 2859
=N Fuente: GRB

‘ « ol - |= Stripper

(G S - , .

q;b%‘ ’ S Tabla 3. Geometria del sistema.
Regenerador ALTURA TOTAL [m] 35.43

DIAMETRO PROM. [m] 0.88
REGENERADOR

f— ALTURA L. DENSO [m 3.96
NS, S m]

~1J Alimentacion DIAMETRO L. DENSO [m] 8.00

Riser

Fuente: GRB Fuente: GRB

1.3. SIMULACION DE LA UNIDAD FCC

En la literatura se ha encontrado diversidad de trabajos donde se presentan
simulaciones y estudios referentes a las unidades de tipo FCC. Uno de estos es el
estudio realizado por Kumar [9] quien simulé una FCC utilizando Hysys; Kumar
concluyé que la emision de SOx es menor en el caso de un regenerador y el
rendimiento de nafta aumenta al implementar dos riser. Por otra parte, Zitalpopoca
[3], Zhang, et al. [4], Pashikanti y Liu [5], Kun, et al. [10], desarrollaron modelos
matematicos para analizar los productos de reaccion y modelar el desempefio de
las FCC. Los estudios reportan un menor error en la prediccion de los rendimientos

de los productos a nivel laboratorio. Por otro lado, el trabajo realizado por Garrido
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[11], quien presenta una simulacion para una planta FCC con sus respectivas
plantas de tratamiento reporta como inviable la implementacion de una integracion
energética debido a los costos de inversion. Complementariamente, Hernandez [7]
reportd que las simulaciones del regenerador pueden reproducir el comportamiento
en planta por medio de ajustes en los parametros cinéticos de la combustion.
Asimismo, Los modelos propuestos por Llanes [12] y Ancheyta [13] reprodujeron las
selectividades encontradas experimentalmente con errores del 1.5%. Lo escrito en
este parrafo soporta el uso de modelos mateméaticos y simuladoras para describir y
reproducir el comportamiento de las unidades industriales de tipo FCC.

1.4. PROGRAMA COMERCIAL ASPEN HYSYS

Hysys es un programa comercial que permite trabajar con equipos de refinacion de
petroleo (Refining), propiedad de AspenTech; asimismo, Hysys cuenta con la
herramienta Petroleum Assay, donde se definen los assays de los crudos a utilizar.
Los assays comprenden propiedades relacionadas con los productos del petroleo
como punto de enturbiamiento, nimeros de octano, punto de inflamacién, contenido
de azufre, etc. (anexo A). Una vez se han definido las propiedades para cada flujo
de entrada, Hysys permite la definicidbn de los parametros y las variables para el

equipo reactor-regenerador. [14], [15].

1.5. PROGRAMA COMERCIAL SHARC

SHARC es un modelo computacional avanzado propiedad de la empresa SHELL,
herramienta util para evaluar diferentes escenarios y predecir comportamientos de
las unidades industriales por medio de simulacion, optimizacion y evaluaciones
economicas en el proceso FCC ya que cuenta con una caracterizacion de alimentos
robusta, con parametros cinéticos y estudios de selectividad en el reactor y
regenerador basados en datos obtenidos en planta piloto y unidades comerciales,
permitiendo estimar rendimientos y propiedades de productos, aun cuando sean

empleadas diferentes cargas, catalizadores y condiciones de operaciéon. [16]
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2. METODOLOGIA

Figura 2. Esquema metodoldégico.

1. Consecucion de datos de planta: Luego de realizar la busqueda y estudio de
la bibliografia referente al FCC, se solicitaron datos de planta para la unidad
UOP-1 de la GRB, con el fin de obtener informacion industrial aplicable a la
programacién del proceso en el programa comercial Aspen Hysys. Algunos de
los datos solicitados fueron los flujos de alimentacion y de productos,
temperaturas y presiones para el afio 2014 y 2015.

2. Analisis estadistico de datos y definicion de casos de estudio: Con los datos
de la refineria, se aplicaron diferentes estadisticos (promedio, desviacion
estandar) para determinar los periodos de estabilidad (flujo de carga). Del mismo
modo se estimaron los periodos de estabilidad en los productos. Los periodos de

estabilidad definieron los casos de estudios.

3. Simulacion de los casos de estudio: los assays para GAO, DMO y DMOH
fueron especificados en Petroleum Assay, asi como el paquete termodinamico
(Peng Robinson). Los assays anteriores fueron asociados a flujos de masa. Las
condiciones de operacion fueron definidas segun los escenarios definidos
anteriormente. El catalizador especificado corresponde a una zeolita OPAL
(Fabrica Carioca de Catalisadores S.A.) en el cual se definieron los metales del
catalizador de equilibrio. Los datos de las geometrias para el sistema riser-
regenerador fueron tomados de las hojas de especificaciones suministradas por
la GRB.
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4. Comparacion con datos de planta y con Sharc: Los datos reportados por las
simulaciones fueron comparados con los datos historicos y con los resultados
reportados por Sharc; entre los valores comparados se encuentran relacién

catalizador/aceite, tiempos de residencia, temperatura de mezcla en el riser, etc.

5. Analisis de sensibilidad: las variables consideradas fueron temperatura del
alimento, relacion catalizador/aceite, metales en el catalizador, flujo de
alimentacion, altura del riser, gas de aspersion y vapor de despojo. La influencia
de estos parametros y variables fue analizada respecto a los rendimientos y las
condiciones de operacion.
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3. ANALISIS Y RESULTADOS

3.1. ANALISIS DE DATOS HISTORICOS

Las tendencias para la carga a la unidad reportada en los datos histéricos de la
UOPL1 paralos afios 2014- 2015 son mostrados en la Figura 1. Segun esta, la unidad
presenta tres periodos de estado pseudo-estacionario mostrados en la Tabla 4 junto
con los estadisticos para dichos periodos. Para el periodo 1, comprendido entre abril
y julio de 2014 el flujo de alimentacién fue de 25208 + 1970 BPD (95% de confianza);
para el periodo 2 comprendido entre enero y mayo de 2015 el flujo de alimentacion
fue de 23205 + 1500 BPD (95% de confianza); y para el periodo 3 comprendido
entre mayo y agosto de 2015, el flujo de alimentacion fue de 22548 + 1864 BPD
(95% de confianza). Segun lo anterior, el periodo durante el cual la unidad opera
con mayor estabilidad fue el periodo 2; segun informacion técnica, durante este
periodo se alimentaron los flujos de carga por lineas separadas y se tuvo una

composicion de carga mas estable.

Tabla 4. Periodos de estabilidad analizados en la ventana de operacion

Periodo de est. | Maximo [BPD] | Minimo [BPD] | Promedio |Desviacion est.
03/04/2014 27000 23000 25208.02 985.25
07/07/2014
16/01/2015 25000 21000 23205.73 751.31
27/08/2015
06/10/2015 25000 21000 22548.47 927.69
17/12/2015

Los periodos de inestabilidad se deben a varios factores como la composicion de la
carga, control de flujo, requerimientos de produccion no planeados y linea tubo a
tubo —i.e. alimentacion de varios flujos por la misma linea—; e.g. las diferentes
perturbaciones que se aprecian en la variacion de la carga para el 2015 se deben a
la incertidumbre en la estimacion de las propiedades, ya que en la alimentacién tubo
a tubo no se tiene un sensor de flujo. En ocasiones la inestabilidad generada por el

cambio en la composicion de la carga (Figura 3a) conduce a un alimento con una
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cantidad elevada de carbon Conradson, aumentando la temperatura del reactor; por
lo que el flujo se manipula para alcanzar el balance energético de la unidad.
También, los datos histdricos en la ventana de operacién presentan fechas para las
cuales la unidad opero por encima de su caudal de disefio, debido principalmente a
desvios de corrientes pesadas provenientes de las unidades DEMEX
(desmetalizado) y UNIBON (hidrogenacion) (Figura 3b).
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Figura 3. Datos historicos de la carga a la UOP-1

(a) Afio 2014.
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3.2. CODIFICACION DE ASSAYS EN HYSYS

Los assays para el DMOH,
DMO Y GAO que componen
el flujo de entrada al riser

Figura 4. Curvas de destilaciéon para flujos de alimentacion.
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|_
2 600 L, o
4 composicién mayoritaria para
o
300 .
E el periodo 1 corresponde a
0
0 20 40 60 %0 100 GAO, lo cual causa
PORCENTAJE MASICO [%] disminucion en la densidad,
GAO —@— DMOH —@&— COMBINADA ] )
la viscosidad, carbon

Conradson, metales pesados e indice de la carga combinada; la disminucion en los
valores de estas propiedades en términos generales favorecen la operacion del
riser. Las curvas TBP de los assays especificados en Hysys son mostradas en la
Figura 4. En esta figura también se ilustra la curva de destilacion — que corresponde
a una caracterizacion de las fracciones por sus puntos de— para la carga de
alimentacion en la fecha 21 de Mayo de 2014. Segun estas curvas, los flujos
mencionados exhiben un rendimiento apreciable a partir de ca. 900 °F; asimismo es
posible notar que se tiene rendimiento nulo para el corte de gasolina definido entre
las temperaturas 113 y 430°F. El anterior comportamiento es caracteristico de las
fracciones pesadas del petréleo. En el anexo B se presentan curvas para otras

fechas en la ventana de operacion.

3.3. SIMULACION EN ESTADO ESTACIONARIO

Las variables de operacion y los parametros geométricos para el sistema riser-
regenerador fueron especificados de acuerdo a las hojas de especificaciones y
planos suministrados por la GRB (Tabla 1 y 3). En la Figura 5 se presenta el
diagrama del equipo FCC en convergencia para los datos segun el 21 de Mayo de
2014. Las simulaciones en Hysys reportan las diferentes variables operacionales

para el riser, el regenerador, el efluente del reactor y el gas de chimenea (flue gas).
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También, el simulador reporta el calor producido en el regenerador por la quema de
coque depositado en el catalizador, la composicién, las propiedades y los
rendimientos del producto reactor, asi como el tiempo de retencion en el riser. En la
Figura 6 se aprecian los resultados calculados por Hysys para el rendimiento de los

productos correspondientes a la simulacion para el 29 de Julio de 2015.

Figura 5. Convergencia de Figura 6. Resultados de la simulacion para la FCC

simulacién en Hysys para la FCC B Fluidized Catalytic Cracking: FCC-100 -0

—-‘ Design | Reactor Section | Fractionator | Worksheet | Results
Gas Results Yiskds
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G
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3.3.1. Curvas de destilacion: En la Figura 7 se comparan las curvas de destilacion
correspondientes al flujo de alimentacion y al efluente del reactor de la unidad para
el dia 29 de Julio de 2015. De la figura es posible inferir que el rompimiento catalitico
ocurrido en el riser genera estructuras con puntos de ebullicion menores que los
presentados por el flujo de entrada. Asimismo, de la Figura 7 es posible derivar que
ca. 50% del flujo masico del efluente del reactor corresponde a un corte de Nafta
con puntos de ebullicibn comprendidos entre 100 y 400°F. Otro producto generado
en el sistema corresponde a los gases que forman parte del gas licuado del petréleo
(GLP); estos gases presentan temperaturas de ebullicion por debajo de 100°F y
estan conformados por metano, etano, propano, butano y algunas olefinas [8]. En el
anexo C se presentan los resultados para los dias 21 Mayo de 2014 y 20 de Marzo
de 2015.
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Figura 7. Curvas de destilacién del alimento-Efluente del
reactor para el dia 29 de Julio de 2015.
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3.3.2. Comparacioén de las propiedades de los productos

En la Tabla 5 se
presentan los
resultados de las
simulaciones en

Hysys para la ventana
de operacion. En la
simulacion del 20 de

marzo se observa que

el rendimiento de
coque es  mayor
(15,65) de igual

manera el porcentaje
de hidrogeno en el
coque para esta fecha
es mayor (8,67). El

porcentaje de

Tabla 5. Comparacion de las propiedades de los productos en la

ventana de operacion.

PROPIEDAD | UNIDADES FECHA
21-may-14 | 20-mar-15 [ 29-jul-15

Rendimiento Coque [%] 14.31 15.65 14.31
% Hidrogeno en el coque [%] 8.59 8.67 8.41
Delta Coque [%] 0.93 0.86 0.91
Temperatura de mezcla en Riser [C] 564.30 562.00 573.30
Relacion catalizador/aceite [ 15.20 17.82 13.61
Taza de circulacion del catalizador | [ton/min] 42.08 47.81 32.71
SOx en el gas de combustion [%] 0.12 0.13 0.06
Tiempo de residencia del vapor [seq] 2.49 2.50 2.67
Tiempo de residencia solidos [seq] 2.52 2.54 2.70
CONVERSION [%] 67.23 67.75 66.59
Rendimiento Nafta [%] 50.18 49.88 47.93
Rendimiento ALC [%] 10.42 9.66 11.40
Rendimiento C2 [%] 3.26 3.49 3.73
Rendimiento C3 [%] 4.84 5.11 5.46
Rendimiento C4 [%] 8.95 9.25 9.47
Rendfmfento APC 0 8.02 6.93 941
Rendimiento Slurry

EFLUENTE REACTOR [Mscfm] 3177 31.59 29.27
EFLUENTE REGENERADOR [Mscfm] 96.59 100.46 84.07
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hidrogeno en el coque es una medida de la eficiencia del despojador, es posible que
una de las razones por las cuales el hidrogeno y el coque son mayores para este
cargue es que la cantidad de vapor de despojo (6835 Lb/h (29/07/15), 7413 Lb/h
(21/05/14) y 7954 Ib/h (20/03/15) no fue suficiente para la cantidad de catalizador
de circulacion. Al comparar las simulaciones (Tabla 5) para el cargue del 29 de Julio
se obtienen tiempos de residencia del vapor y de sélidos de 2,67 sy 2,70 s
respectivamente, los cuales son mayores que para las demas fechas; un mayor
tiempo de contacto entre la alimentacion y el catalizador disminuye la relacién
catalizador aceite (13.61); asimismo un mayor tiempo de residencia aumenta la
conversion total, pero que a su vez disminuye el rendimiento hacia productos
liquidos nafta (47,93% para el 29 junio) y aumenta hacia gases (C2 3,73% para el
29 de junio). En la simulacion del 21 de mayo se observa un aumento de Nafta
(50.18%).

Tabla 6. Propiedades de la carga

Figura 8. Gravedad Especifica. combinada en la ventana de operacion.
1.2 CARGA COMBINADA 21/05/2014| 20/03/2015| 29/07/2015
densidad 15°C [g/mL] 0.806) 0.7634 0.9363
§ 1.0 API 19.11 19.79 19.62
S CCR [%m] 183 118 18
& 08 azufre [%m] 087 0.84 052
g nitrogeno total [ppm] 594.1 1713
@ 0.6 viscosidad 100°C [Cst] 9,74 9.26 9.2
g indice de refraccion 70°C 1.519 1.517 1.518
0.4 Niguel [ppm] 1.44 1.214 2.488
0 200 TEMP4EOROATUR A [‘?F?O 800 |\anadio [ppm] 3.481 1.828 3.28
21-may-14 —@—20-mar-15 —@— 29-jul-15 Sodio [ppm] 0 0 0.2

3.3.2.1. Gravedad especifica: En la Figura 8 se presenta la variacion de la SG
respecto a la temperatura de ebullicion de cada fraccion; la SG aumenta a medida
gue se obtienen fracciones mas pesadas de producto. Para el 21 de mayo de 2014
y el 29 de julio de 2015 se muestra una tendencia similar mientras que para el 20
de marzo se presentan valores de SG mayores; e.g. el corte de gasolina que

normalmente se da entre 100- 400°C tiene una SG entre 0.68 y 0.84 para los cortes
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mas livianos mientras que para el 20 de marzo, la SG se encuentra entre 0.76 y
0.86. Este se debe a las caracteristicas de las cargas alimentadas a la unidad para
cada fecha (Tabla 6). [6]

3.3.2.2. Octanaje de la gasolina: En las Figuras 9a 'y 9b se aprecian las tendencias
para el RON (research octane number) y el MON (motor octane number) en el rango
150-400°F (gasolina) [8]; RON y MON hacen referencia a la calidad detonante de
las gasolinas. Segun las figuras, a partir de 200 °F estas propiedades presentan una
tendencia constante (MON ca. 82 y RON ca. 92), obteniendo un IDM (indice
antidetonante) de ca. 86, indicando que la gasolina predicha por simulacion se
encuentra dentro de los estandares normales (resolucion n° 1180 de 2006). [17]

Figura 9a. MON en la gasolina. Figura 9b. RON en la gasolina.
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3.3.2.3. Punto de inflamacién (Pl): el Pl indica la menor temperatura a la cual se
producen vapores que generan ignicion [8] [18]. La Figura 10 presenta la tendencia
del PI de los productos de la unidad con la temperatura de destilacion. Segun esta
figura, a mas pesados son los productos, mas elevados son los PI; este
comportamiento es similar en cada caso de estudio y satisface la norma establecida.
Asimismo, la parte inicial de las curvas de RON y MON exhiben un valor superior

debido a la contribucion de los componentes puros gaseosos.
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3.3.2.4. Punto de nube (PN): el PN indica la temperatura de formacion de cristales
en combustibles pesados. La Figura 11 se presenta la variacion del PN, en donde
se observa que a partir de 625°F se tienen puntos de turbidez entre 28°F y 35°F; el
PN normalmente esta entre 14°F y 32°F (ASTM D 2500 [19]); a temperaturas mas
bajas los cristales aumentan el tamafio produciendo congelacion en el combustible
[20]. Una combinacién adecuada de los productos obtenidos puede hacer que el PN

sea menor y que se encuentre segun los requerimientos de la norma.

Figura 10. Punto de inflamacion. Figura 11. Punto de turbidez
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3.3.2.5. Viscosidad: En la Figura 12 se presenta la tendencia de la viscosidad para
los productos de acuerdo a la destilacion. La tendencia obtenida para la viscosidad
coincide en que esta aumenta a medida que el producto es mas pesado [8]; el rango
de temperatura analizado esta comprendido entre 150 y 650 °F, para los productos
liquidos. La nafta exhibe una viscosidad entre 0.5y 2 cSty para el ALC la viscosidad
varia entre 2 a 10 cSt, lo que indica que segun las simulaciones, los productos

cumplen con la reglamentacion comercial (resolucion 1180 de 2006 [17]).

3.3.2.6. Contenido de Azufre: En la Figura 13 se aprecia que para el 29 de Julio
de 2015 los productos del riser exhiben menores concentraciones de azufre, ya que

la carga alimentada tiene menor cantidad de azufre respecto a las otras dos fechas.
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Por otra parte, se presentan crestas en las tendencias debido a que el azufre en los
productos no se distribuye monotonicamente. En temperaturas de ca. 650°F
(produccion de Aceite Pesado de Ciclo y slurry) la concentracién de azufre llega a
2.4%. Para la nafta (100-400°F), el contenido de azufre estd comprendido entre 0.1
y 0.3%; este resultado de la simulacién no concuerda con la norma colombiana en

la que se permiten contenidos de azufre de maximo 0.1% en la gasolina [17].

Por lo general, en las unidades FCC se generan flujos con altas concentraciones de
azufre, haciendo necesario la implementacién de plantas desulfurizadoras para los
productos [8]. De otro lado, las simulaciones predicen que parte del azufre de la
carga es reducido para formar H>S que sale con los productos de reaccion y oxidado
a SOy que salen en los gases de chimenea del regenerador; estas predicciones
concuerdan con lo reportado en la literatura [21].

Figura 12. Viscosidad. Figura 13. Contenido de Azufre.
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3.4. COMPARACION DE RESULTADOS CON DATOS DE PLANTA

La Tabla 7 compara los flujos de los productos obtenidos por simulacion con los
reportados en los datos histéricos para los tres periodos de estabilidad definidos.
En general se observa que los datos reportados por Hysys estan en su mayoria por
fuera del intervalo de confianza del 95% (x2*Desv. Est.). Lo anterior se debe a que
los datos suministrados en los historicos corresponden a los rendimientos medidos
en las salidas laterales de la torre de destilacion, la cual procesa el producto reactor.

Los datos del producto reactor obtenidos por las simulaciones aproximan el
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potencial de flujo que cada producto puede reportar con la torre de destilacidén
operando a reflujo total (ASTM D-86) [22]. Una de las diferencias entre los
resultados y los histéricos corresponde al flujo total de productos; i.e. para el dia
marzo 20 de 2015 se reporta un total de productos de la unidad de 32901 BPD
mientras que el simulador obtiene un flujo total de 29836 BPD. Lo anterior puede
ser explicado debido a que en planta se cuenta con unas corrientes denominadas
externas que aumentan los rendimientos de la unidad; las corrientes externas no
son consideradas en la simulacién. Por otra parte, en los resultados de la simulacién
es posible apreciar una cantidad mayor de nafta en relacion a los histéricos, debido
a que Hysys orienta la simulacién hacia este producto; es decir, la operacién
industrial reflejada en los datos histéricos sugiere que la unidad UOP-1 fue
manipulada para la consecucion de un mayor rendimiento de productos medios en
la ventana de operacion. Un mayor rendimiento de ALC puede conllevar a mayor

margen economico de refinacion, por uso de este flujo en la produccion de diésel.

Tabla 7. Comparacién de los productos del reactor reportados por Hysys con los datos de planta.

21-may-14 20-mar-15 29-jun-15
HYSYS  |DATOS PLANTA|DESV.EST|  HYSYS | DATOS PLANTA|DESV.EST|  HYSYS |DATOS PLANTA|DESV.EST
Naphtha (BPD] 18736 5682 393 17971 5492 266 16098 5092 465
ALC (BPD] 3287 5721 140 2936 5209 138 3258 5210 138
APC y Slurry (BPD] 2058 14400 513 17 22200 782 19 2200 1004
EFLUENTE DELREACTOR| [BPD] | 30749 25803 29836 32901 27705 32502

PRODUCTOS REACTOR [UNIDADES

3.5. COMPARACION DE RESULTADOS CON SHARC

La Tabla 8 reporta los datos obtenidos por la simulacion del sistema riser-
regenerador en Hysys y en Sharc —facilitados por la GRB-. En la tabla se presenta
el porcentaje de error de la simulacion referente a los de Sharc para el 29 de Julio
de 2015. Una explicacion a los errores elevados en determinados items
corresponde a que el tiempo de residencia especificado para Sharc es mayor que
el reportado por Hysys. Asimismo, este tiempo de residencia influye para que Hysys
reporte una relacion catalizador-aceite con mayor valor que en Sharc (error de 13%);

en Hysys el catalizador de circulacion es mayor a causa de los tiempos de
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residencia. De otro lado, Hysys reporta valores de conversion, rendimientos para
productos como Nafta, C2 y las especificaciones para C5y C6 que son similares a
los reportados por Sharc. Sin embargo, los rendimientos para C3, C4, aceite de ciclo
pesado (APC), aceite de ciclo ligero (ALC) y coque presentan un error mayor; lo
anterior puede deberse a regresiones propias de Sharc para mejorar sus

estimaciones respecto al proceso real.

Por otra parte, lo reportado por Hysys para el catalizador de circulacion y el
hidrégeno en el coque presentan poca diferencia respecto al Sharc, mientras que el
efluente del regenerador reportado por Hysys es mayor; esto Ultimo se debe a que
el proceso en Hysys se dirige hacia la disminucion del contenido de azufre en los
productos del reactor. La mayor diferencia en los datos comparados esta en el delta

TABLA 8. Comparacion resultados simuladores. de coque a causa de que es una

ITEM [ uniDADEs | sHARC | Hysys | ERROR variable que esta influenciada
RISER
Relacion Cat/aceite [-] 12.03 13.61 13% directamente por el Catalizador
Tiempo de residencia del vapor [seg] 15.00 2.67 82%
Tiempo de residencia solidos [seg] 15.00 2.70 82% . H
Riser Mix Temperature [C] 563.28 573.30 2% [23]’ en Hysys SO|O se tlenen en
REACTOR .
ONVERSION o] o ) o cuenta los contenidos de los
Nafta [%] 41.87 47.93 14% , .
o ] 358 373 % metales mas importantes en el
ALC [%] 18.79 11.39 39% . .
o) %] 202 5.46 24% catalizador de equilibrio, y no se
ca [%) 7.04 9.47 35% . ;
APC (%) 851 o0 o usan propiedades como area de
Slurry [%] 10.54 ) o .
Rendimiento de coque [%] 5.27 12.60 139% SUpGrflCle, tamarfo de poro, etc.,
EFLUENTE REACTOR [Mscfm] 27.02 29.27 8% .
c6 que si son usadas en Sharc.
RON [-] 90.97 93.07 2%
MON [-] 79.93 82.27 3%
Gravedad especifica [-] 0.76 0.79 4%
cs Segun la comparacion entre los
RON [-] 91.85 93.37 2%
MON __ L] 80.71 82.50 2% resultados de Hysys, los datos
Gravedad especifica [-] 0.74 0.78 5%
REGENERADOR -
Hidrogeno en el coque [%] 7.36 8.41 14% hIStOI’ICOS y |OS reSUItadOS de
Delta Coque [%] 0.44 0.91 108% . -
Flujo circulacion de catalizador | [ton/min] 31.64 32.71 3% Sharc €s pOSIble aflrmar que
SOx en el gas de combustion [%] 0.03 0.06 68%
EFLUENTE REGENERADOR [Mscfm] 65.41 84.07 29% aunque se presentan

diferencias marcadas en algunos estimados por parte de las simulaciones utilizando

Hysys, las tendencias concuerdan con lo esperado para la operaciéon de una FCC;
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por ejemplo las propiedades de los combustibles liquidos (C5 y C6), son similares y
cumplen con las especificaciones de la planta, esto gracias a que Hysys cuenta con
la herramienta petroleum assay que predice propiedades como el RON y el MON,
propias de los hidrocarburos.

3.6. ANALISIS DE SENSIBILIDAD
Para cada una de las figuras siguientes, el punto actual de operacién de la unidad
es sefalado sobre las tendencias resultantes del analisis de sensibilidad.

3.6.1. Temperatura del alimento: La Figura 14a muestra disminucion en los
rendimientos de nafta y coque con el aumento en la temperatura de la carga. Esto
se debe al craqueo térmico antes de ingresar al riser, disminuyendo el rendimiento
hacia productos [24]. La temperatura del alimento afecta la demanda de coque,
haciendo que la circulacion de catalizador sea ajustada por el simulador para
mantener el balance energético en la unidad. Un aumento en la temperatura genera
una disminucion en la cantidad de catalizador de circulacion, esto para disminuir la

temperatura del riser (Anexo D).

Figura 14a. Variacién rendimientos de Figura 14b. Variacion de los calores del
nafta y coque. catalizador y coque.
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La demanda de coque se fija por las condiciones operacionales; por esta razon en
la Figura 14b se observa una disminucion en el calor de combustién del coque y de
catalizador las cuales definen la demanda de calor de la unidad. Un incremento en

la temperatura del alimento disminuye el rendimiento de coque, mientras aumenta
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el delta de coque (Anexo D) generando una mayor temperatura en el regenerador.
Lo anterior aumenta la emision de SOx en el gas de chimenea —mayor oxidacion
del azufre depositado en el catalizador [25] —. Es importante anotar que la
temperatura del regenerador es controlada para evitar la desactivacion del

catalizador.

3.6.2. Relacion catalizador-aceite: La relacién catalizador/aceite (C/A) fija la
cantidad de catalizador circulante entre el riser y el regenerador; la relacion es fijada

segun el alimento y los productos requeridos.

Figura 15a. Relacion C/A 'y conversién. Figura 15b. Relacién C/A y Delta Coque.
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En la Figura 15a se presenta la variacion en la conversion total respecto a la relacion
C/A; segun esta figura la conversion aumenta con el incremento en C/A, lo cual se
debe a un aumento en las gasolinas y a una disminucién en la generacion de coque
(Anexo E). En la Figura 15b se presenta la tendencia descendente en el delta de
coque con el aumento en la relacion C/O. Esta tendencia disminuye la temperatura
del regenerador (Anexo E), del mismo modo que se reduce el calor suministrado
por la combustion del coque hacia el catalizador lo que afecta la atomizacién del

alimento. (Figura 15a).
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3.6.3. Catalizador de equilibrio: Sobre el catalizador que circula en la unidad de
FCC, denominado catalizador de equilibrio o E-cat, se depositan metales que
intervienen en el proceso de rompimiento catalitico, afectando el desempefio de la
unidad. A continuacién se analizan las respuestas de las simulaciones con la

variacion en el contenido de metales presentes en el catalizador.

3.6.3.1. Vanadio: El V envenena al catalizador, causando disminucién irreversible
en la actividad del mismo [10], [2]. En la Figura 16 se muestra la variacion en los
rendimientos de Nafta y coque respecto al V en el catalizador. De donde se sigue
gue un aumento en el contenido de V disminuye los rendimientos de nafta en el
producto reactor. Por el contrario, se espera que los rendimientos de aceite de ciclo
y slurry aumenten con el contenido de V (Anexo F), esto debido a que el V forma

compuestos que afectan la cristalinidad de la matriz de zeolita [26].

3.6.3.2. Niquel: En la Figura 17, se presenta la variacion de los rendimientos de

Nafta y coque consecuencia de la variacion del Ni en el catalizador. Segun esta, un
aumento en el contenido de Ni, disminuye el rendimiento de Nafta y aumento el
rendimiento de coque. Estas tendencias sugieren que el Ni cambia el caracter acido-
basico del catalizador favoreciendo las reacciones de deshidrogenacion, las cuales
dan lugar a un aumento en la formacion de hidrocarburos pesados [21], [27]; en
consecuencia, el producto reactor presenta un aumento en la produccion de

hidrogeno, productos pesados y coque (Anexo G).

Figura 16. Efecto del Vanadio sobre Figura 17. Efecto del Niquel sobre
rendimientos de productos ligeros. rendimientos de productos ligeros.
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3.6.3.3. Sodio: En las Figura 18 se muestra que los rendimientos de nafta y coque
disminuyen, mientras que los rendimientos de aceite de ciclo liviano (LCO) y de
slurry aumentan con el incremento en la composicion de Na en el catalizador (Anexo
H). El efecto del Na y otros metales alcalinos sobre el rompimiento catalitico
corresponde a un cambio en la selectividad del producto reactor —efecto negativo
sobre el catalizador— [28]; la desactivacion puede ser uniforme para todos los sitios
activos, o puede ser selectiva, en cuyo caso los sitios mas activos, los que
proporcionan la mayor parte de la actividad del catalizador, son atacados y

desactivados permanentemente.

Figura 18. Efecto del Sodio Figura 19. Efecto del Hierro.
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3.6.3.4. Hierro: En la Figura 19 se presentan las variaciones del rendimiento de
nafta y coque cuando se incrementa la cantidad de Fe en el catalizador. El aumento
de Fe disminuye el rendimiento de nafta mientras que el de coque aumenta. Estas
tendencias estan asociadas a un efecto del Fe sobre la morfologia de las particulas
del catalizador (i.e. cristalinidad, superficie y numero de sitios acidos) [28].
Asimismo, el Fe actia como catalizador de las reacciones de deshidrogenacion y

condensacion, favoreciendo la produccién de coque [28].

3.6.3.5. Cobre: cantidades importantes de Cu pueden bloquear los sitios activos del
catalizador. En la Figura 20 se muestra disminucién en el rendimiento de nafta y
aumento en el de coque a medida que se aumenta la concentracion de Cu, a causa
de que —el cobre acelera la deshidrogenacion. [6], [29] —, favoreciendo la produccion

de coque.
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Figura 20. Efecto del cobre.
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Los efectos de los metales de la carga analizados anteriormente se resumen en la
Tabla 9. La cantidad de metales depositados sobre el catalizador de equilibrio
depende de las caracteristicas de las cargas; por lo general las cargas con
cantidades importantes de fondos de vacio contienen cantidades apreciables de
metales. Debido a lo anterior, un flujo de catalizador fresco es introducido

periddicamente a la unidad con el objetivo de reemplazar al catalizador envenenado.

3.6.4. Flujo de alimentacion: En la Figura 21a se aprecia una disminucion en los
rendimientos de nafta y coque con un aumento en el flujo de alimentacion, al
disminuir los rendimientos de Nafta disminuye la conversion global, a causa del
aumento en la cantidad de crudo manteniendo constante la cantidad de catalizador.
La disminucion en la conversion se debe al decremento de la relacion
catalizador/aceite; i.e. la reaccion se produce segun la disponibilidad de catalizador
en la unidad. Ademas, el aumento en el flujo de alimentacién disminuye el tiempo
de residencia significa una disminucién en el tiempo de contacto entre el catalizador
y el flujo de alimentacion, lo cual disminuye el rompimiento de las moléculas de gran

tamafo dirigiendo las reacciones hacia la formacion de productos pesados.

En términos energéticos, un incremento en el flujo de alimentacién aumenta el flujo
de calor proveniente del regenerador por un aumento en la cantidad de coque

depositado en el catalizador (Figura 21b); sin embargo, el aumento en el flujo de
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energia proveniente del regenerador no es suficiente para cumplir con las

necesidades de la unidad (Anexo ). [6]

Figura 21a. Efectos en los rendimientos de la Figura 21b. Efectos en el calor del Catalizador
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3.6.5. Altura del riser: Segun la Figura 22a, los rendimientos de nafta y coque se
incrementan con un aumento en la altura del riser; generando aumento en la
conversion total, la pendiente de rendimiento de nafta disminuye a medida que el
tiempo de residencia aumente (Figura 22b) favoreciendo el rompimiento de las
moléculas de gran tamafo —disminuye los rendimientos hacia aceite de ciclo y
slurry, (Anexo J) —, sin embargo, también favorece las reacciones secundarias que

motivan la produccién de coque.

Figura 22a. Nafta y Coque. Figura 22b. Tiempo residencia y relacién C/A
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Las simulaciones también reportan un incremento en la relacion C/O con un

aumento en la altura del riser (Figura 22b); lo anterior se debe a las consideraciones
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de los algoritmos de Hysys para mantener el balance energético en la unidad y
alcanzar la convergencia en el proceso. A pesar del incremento en el coque, la
temperatura de mezcla permanece casi constante, (Anexo J) debido al incremento
en las necesidades caldricas para las reacciones endotérmicas y para la
vaporizacion del flujo de alimento. (Anexo J)

3.6.6. Gas de aspersién. En la Figura 23a se aprecia un aumento en el rendimiento
de aceite de ciclo (ALC) como respuesta al aumento en el flujo del gas de aspersion
en la entrada del riser debido probablemente a la disminucion en la tempertura de
mezcla (Anexo K) que disminuye el rompimiento catalitico de las moléculas
pesadas, aumentado los productos pesados como ALC y slurry. La disminucion en
la temperatura disminuye el delta de coque (diferencia entre el coque en el
catalizador gastado y el coque en el catalizador regenerado) como se muestra en la
Figura 23b. En la misma figura se aprecia también un aumento en el catalizador de
circulacién, como respuesta del simulador para alcanzar un balance energético en
la unidad (respuesta a la disminucién de coque y por lo tanto disminucion en el calor

generado por la combustién Anexo K). [30], [31].

Figura 23a. Variacion en los rendimientos.  Figura 23b. Delta coque y catalizador
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3.6.7. Vapor de despojo. El vapor de despojo remueve hidrocarburos y coque

depositado en el catalizador antes de que este entre al regenerador; esto reduce la
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demanda de aire en el regenerador y aumenta el rendimiento de productos liquidos
[32]. Por esta razon, el simulador reporta que al aumentar el flujo de vapor de
despojo el rendimiento de coque disminuye mientras que el de nafta aumenta
(Figura 24a). Asimismo, el delta de coque y el porcentaje de hidrogeno en el coque
—indicador del calor de combustion— disminuyen con el flujo de vapor (Figura 24b).
En consecuencia, los calores provenientes del flujo de catalizador y la quema coque
disminuyen (Anexo L), con lo cual, el simulador responde con un incremento en la
circulacion de catalizador y en la relacion C/O (Anexo L) para conseguir un balance

energético adecuado [33].

Figura 24a. Rendimientos de nafta y Figura 24b. Delta de coque y % de
coque. Hidroaeno en el coque.
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La Tabla 10 resume las tendencias obtenidas por el simulador para los rendimientos
segun las diferentes variables y los parametros analizados en la presente seccion.
La respuesta de Hysys muestra que es posible obtener escenarios operativos

factibles que alcanzan el equilibrio energético en la FCC.

Tabla 10. Resumen andlisis de sensibilidad.

Rend. Nafta Rend. ALC Rend. Bottoms| Rend. Coque.
Temp. Alimento t t
Relacion C/A t t t
Flujo alimento t t t
Geometria t t
Gas aspercion — t t
Vapor despojo t t t




4. CONCLUSIONES

o Las simulaciones reportadas por Hysys para la unidad UOP-1 de la GRB no
reproduce las tendencias de planta industrial segun los datos histéricos. Aunque la
simulacion en Hysys no representa en forma cuantitativa el comportamiento de la
planta, permite modelar las variaciones de la unidad respecto a cambios en las
variables de proceso y en los parametros operativos, con lo cual, constituye una

herramienta para comprender situaciones a nivel cualitativo.

o La comparacion de resultados obtenidos entre los simuladores Hysys y Sharc
muestra una tendencia similar en cuanto a las propiedades de los productos liquidos
(C5 y C6) de tipo gasolina con alto octano. Sin embargo Hysys reporta menores
tiempos de residencia respecto a Sharc, afectando sus predicciones en cuanto a
relacion C/A y catalizador de circulacion. Los rendimientos de los productos

presentan algunas diferencias debido a especificaciones propias de Sharc.

o De acuerdo con el analisis de sensibilidad, las variables con mayor influencia
en el proceso son la temperatura del alimento, el vanadio y el niquel, el flujo de
alimentacion, la altura del riser y el vapor de despojo. Estas variables influyen
fuertemente en los rendimientos de los productos y en las condiciones de operacion
de la unidad como temperatura de craqueo, balance de calor y tiempo de residencia,

entre otras.
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5. RECOMENDACIONES

o Para mejorar las predicciones del simulador se recomienda no solo conocer
los aspectos externos del simulador (interfase), si no también profundizar los
conocimientos en cuanto al funcionamiento interno del programa que permitan

mejorar el modelado del proceso y asimismo la deteccion y comprension de errores.

o Se recomienda realizar la simulacion del sistema de craqueo catalitico
incluyendo la torre de destilacion con el objetivo de mejorar los estimados respecto
a los datos de planta incluyendo las restricciones pertinentes a la torre de destilacion

trabajada en la GRB.
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ANEXOS

ANEXO A: CARACTERIZACION DE ASSAY

Figura 25. Assay alimento combinado para 21 de mayo de 2014.
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En la Figura 25 se presenta la caracterizacion de uno de los assay trabajados en
las simulaciones, para un flujo de alimento combinado del 21 de Mayo de 2014,
donde se aprecian algunas propiedades como peso molecular y densidad para
distintos rangos de temperatura.

ANEXO B: CURVAS DE DESTILACION

Figura 26. Curvas de destilacion para los flujos de
marzo de 2015.
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En la Figura 26 se representan las curvas de destilacion para GAO y DMOH (Flujos
alimentados en Marzo de 2015) y la curva correspondiente a al flujo combinando.
La composicién mayoritaria para este periodo corresponde a GAO, lo cual causa
disminucién en la densidad, la viscosidad, carbén Conradson, metales pesados e
indice de la carga combinada; la disminucion en los valores de estas propiedades
en términos generales favorecen la operaciéon del riser. Segun estas curvas, los
flujos mencionados exhiben un rendimiento apreciable a partir de ca. 900 °F;
asimismo es posible notar que se tiene rendimiento nulo para el corte de gasolina
definido entre las temperaturas 113 y 430°F. El anterior comportamiento es

caracteristico de las fracciones pesadas del petréleo.
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ANEXO C: COMPARACION CURVAS DE DESTILACION ALIMENTACION-
EFLUENTE

En Las Figuras 27a 'y 27b se muestran la comparacién en las curvas de destilacion
del efluente y del alimento combinado para el 21 de Mayo de 2014 y 20 de Marzo
de 2015, notando que el proceso de craqueo catalitico gnera disminucion en las

temperaturas de ebullicion para la obtencion de los productos.

Figura 27a. 21 de Mayo de 2014. Figura 27b. 20 de Marzo de 2015.
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ANEXO D: EFECTO DE TEMPERATURA DEL ALIMENTO

En la Figura 28a se aprecia el efecto de la temperatura del alimento en el catalizador
de circulacidbn mostrando una disminucion en esta variable como una respuesta del
simulador para disminuir la temperatura del riser. En la Figura 28b se observa una
disminucién en la cantidad de coque quemado debido a que el coque se fija respecto
a las condiciones operacionales; en la misma figura se aprecia un aumento en el
delta de coque (diferencia entre el coque en el catalizador gastado y el coque en el
catalizador regenerado) como respuesta al incremento de temperatura en el

regenerador.
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Figura 28a. Variacion del catalizador de Figura 28b. Variacion del coque quemado y

circulacion. delta de coque.
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ANEXO E: EFECTO RELACION CATALIZDOR-ACEITE

Figura 29a. Efectos de la relacion C/A en
el rendimiento de Naftay coque.
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En la Figura 29a se presenta un incremento en el rendimiento de Nafta a causa del
aumento en la cantidad de catalizador disponible para el rompimiento de moléculas
generando mayor cantidad de productos ligeros lo que a su vez se genera
disminucién en los rendimientos de coque. En la Figura 29b se aprecia una
disminucién en la temperatura de mezcla, debido a que disminuye el delta de coque

y por lo tanto disminucion en los calores de combustion de la unidad (Figura 29c)
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Figura 29b. Variacion del catalizador de  Figura 29c. Variacion del calor del

circulacion. catalizador y coque.
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ANEXO F: EFECTOS DEL VANADIO

En la Figura 30 se muestra aumento en los rendimientos de los productos pesados
Aceite Ligero de Ciclo y Bottoms (Aceite Pesado de Ciclo y Slurry) debido a que el
Vanadio ataca la zeolita del catalizador, destruyendo asi su cristalinidad y

provocando una disminucion en el rendimiento del catalizador.

Figura 30. Rendimiento de ALC v Bottoms
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ANEXO G: EFECTOS DEL NIQUEL

En la Figura 31 se presenta aumento en los rendimientos de los productos pesados
de la unidad debido a que el Niquel se adhiere a la superficie del catalizador
cambiando el caracter acido-basico del mismo favoreciendo las reacciones de

deshidrogenacion que favorecen la formacién de hidrocarburos pesados.

Fiaura 31. Rendimiento de ALC v Bottoms
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ANEXO H: EFECTOS DEL SODIO

Figura 32. Efecto del Sodio sobre rendimientos de
productos pesados.
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En la Figura 32 se representan la variacion en los rendimientos de ALC y Bottoms

(APC y Slurry), aumentando a medida que se incrementan las concentraciones de
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sodio en la carga, a causa de que el Sodio ataca los sitios activos del catalizador
cambiando la selectividad del mismo o provocando su desactivacion lo que genera

un aumento en la produccion de hidrocarburos pesados.

ANEXO I: VARIACION DEL FLUJO DE ALIMENTACION

Figura 33a. Influencia de flujo de alimentacion  Figura 33b. Influencia de flujo de

en Tiempo de residencia en Riser. alimentacién en Temperaturas de la unidad.
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En la Figura 33a se muestra una disminucion en el tiempo de residencia de los
hidrocarburos en el riser al aumentar el flujo alimentacion en la unidad, ya que la
unidad no puede cumplir con lo requerido pues solo se aumenta el flujo y no la
cantidad de catalizador, por lo que hysys modifica el tiempo de residencia segun las
necesidades del sistema. En la Figura 33b se observan las temperaturas en el
regenerador y el reactor, como respuesta al aumento en el flujo de alimentacion,
apreciando una variacion minima con tendencia a decrecer debido a que no se

cumplen con los requerimientos energéticos de la unidad.

ANEXO J: VARIACION DE ALTURA DEL RISER
El rendimiento hacia ALC y bottoms (APC y Slurry) presenta una disminucion segin
la Figura 34a, al haber mas reaccion hacia nafta y cogue consecuentemente la

cantidad de productos pesados disminuyen. En la Figura 34b los calores de
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catalizador y coque aumentan Debido a que el catalizador caliente suministra la
energia necesaria para las reacciones endotérmicas y para calentar y vaporizar la
carga, para compensar el aumento en el flujo de alimento dado por el incremento
en la altura del riser. Los requerimientos de calor de la unidad deben ser mayores
debido a que la unidad debe mantener el balance energético.

Figura 34a.Rendimientos de ALC y bottoms. Figura 34b. Calores de la unidad.
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ANEXO K: VARIACION DEL GAS DE ASPERSION

Figura 35a. Temperatura de mezcla Figura 35b. Calores de la unidad

1064.5 4 .8E+08 8.1E+08
w =
= S
S = €
9 S
N 1064 & 4.2E+08 7.6E+08 2
S 2 w
5 5 g
£ = S
< < 3.6E+08 7.1E+08 <
£ 1063.5 o g
S S o
= S

3.0E+08 6.6E+08
1063 3000 6000 9000 12000 15000
4000 7000 10000 13000 16000 FLUJO GAS [Lb/h]
FLUJO GAS [Lb/h] CATALIZADOR —e@— COQUE

En la Figura 35a se muestra el decremento en la temperatura de mezcla en riser al
aumentar el gas de aspersion, ya que el elevado efecto en la vaporizacion del

alimento desmejora el contacto entre los hidrocarburos y el catalizador proveniente
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del regenerador, causando un rapido enfriamiento del mismo y por lo tanto
reduccion en la temperatura de mezcla. En la Figura 35b se observa que a medida
gue aumenta el gas de aspersién el balance energético de la unidad cambia y por
lo tanto hay disminucion en el calor generado por la combustién del coque y en el
calor del catalizador esto debido a la disminucion en los rendimientos de coque en
la unidad.

ANEXO L: VARIACION DEL VAPOR DE DESPOJO

En la figura 36a se muestra un decremento en los calores del catalizador y de
combustion de coque, el calor generado por el coque tiene una disminucion debido
a que el flujo de vapor hace que el coque disponible para ser quemado en el
regenerador disminuya, el vapor cumple con la funcion de reducir la cantidad de
coque que pasa hacia este. A medida que aumenta el flujo de vapor la circulacion
de catalizador y la relaciéon catalizador/aceite (Figura 36b) incrementan debido a que
un mayor flujo de vapor en el despojador, permite que se puedan procesar cargas
mas pesadas y mayores flujos de forma que la cantidad de catalizador de circulacion

incrementa.

Figura 36a. Calores de la unidad Figura 36b. Relacién C/Ay catalizador

4.3E+08 13.610 1943400

7.5E+10

= . =
= = 1943200 3
4 = ~
=3.7E+08 = 13.608 =
o 6.9E+10 = -
& s £ .
N o s 1943000 O
jur} o <C
= o = 3
316408 6.3E+10 & <13.606 oS- Q
o« = | mmmmm=oT A 1942800 G
(o] o ! =
= 1 <
o 1 O
2.5E+08 5.7E+10 13.604 o 1942600
2000 4000 6000 8000 10000 2000 4000 6000 8000 10000
FLUJO VAPOR [Lb/h] FLUJO VAPOR [Lb/h]
Catalizador =@ coque Catalizador/Aceite Cat. Circulacién

65



