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1. RESUMEN

El proceso de craqueo catalitico en lecho fluidizado (FCC) es uno de los procesos de refino
cuya tecnologia se considera madura. Y aunque asi es, se trata de un proceso que posee gran
versatilidad y sufre continuas innovaciones, con el fin de adaptarse a los cambios que
demanda el mercado. La unidad de FCC procesa volimenes elevados, por lo que pequefias
mejoras en las conversiones, en la calidad de los productos o el mejor aprovechamiento de
recursos, producen importantes beneficios en las empresas refineras. Por este motivo, al igual
que se requieren de las mejores tecnologias en catalizadores y aditivos, también es necesario
evaluar/determinar las mejores metodologias y equipos del mercado para testar dichos
catalizadores y asegurar que se seleccionan las mejores tecnologias en las unidades
industriales. Es por ello que durante afios, en la compafiia Repsol se han realizado numerosas
evaluaciones de catalizadores para las diferentes unidades de FCC y se han desarrollado
mejoras en la metodologia de evaluacion de catalizadores de FCC con el uso de diferentes
equipos de laboratorios. Hasta el momento, las evaluaciones de catalizadores realizadas en el
Centro de Tecnologia de Repsol se han realizado haciendo uso de la planta piloto DCR
(Davison Circulating Riser), debido a su capacidad de reproducir adecuadamente los
rendimientos y selectividad a productos de las unidades comerciales. El procedimiento
interno utilizado en las evaluaciones de catalizadores de FCC ha ido evolucionando
incluyendo mejoras en el proceso, desde el definido en el afio 2002 hasta el actual. (1)

Para una evaluacion de catalizadores precisa del FCC, lo més idoneo es emplear una planta
piloto que al operar con circulacion continua de catalizador, gradientes de temperatura y
tiempos de contacto del orden de los de la unidad industrial, reproducen adecuadamente los
rendimientos y selectividades a productos que se obtienen a escala industrial. Sus principales
desventajas son su alto coste de adquisicion, elevada complejidad, requiere una gran cantidad
de materias primas, elevado tiempo de experimentacion y alto coste asociado.

Por eso, las pruebas a escala de laboratorio, juegan un papel importante en las evaluaciones de
catalizadores (1). EI MAT (Micro Activity Test) o el método mejorado MAT-SCT (“Short
Contact Time”) eran las técnicas mas extendidas en el seguimiento de la actividad del
catalizador de equilibrio en las unidades industriales y en el control de calidad de partidas de
catalizador fresco, dado que se trata de una técnica util, econdémica y rapida. Este ensayo,
estandarizado bajo la norma ASTM D3907, consiste en hacer pasar una carga estandar sobre
el catalizador a una temperatura de reaccion determinada. A diferencia de las unidades
industriales, el reactor MAT consiste en un lecho fijo que emplea altos tiempos de contacto



(75 s., segun norma). A la hora de realizar estudios, ya sea de cargas, aditivos, catalizadores o
de proceso, presenta una serie de inconvenientes, siendo el principal que el orden de
rendimientos, selectividades y calidad de los productos obtenidos no se corresponden con los
obtenidos en la unidad comercial, siendo el rendimiento en coque el factor de discrepancia
mas acusado en la mayoria de los casos (1).

Para tratar de aproximarse un poco méas al desempefio de las unidades comerciales sin perder
en la rapidez del ensayo, Kayser Technology, Inc. desarroll6 el equipo de laboratorio ACE™
(Advanced Cracking Evaluation Technology). Desde su introduccion, los equipos ACE
han dominado el mercado para equipos de FCC a escala laboratorio, sustituyendo a los MAT,
ya que suponen una mejora considerable al realizar las reacciones en lecho fluidizado (3). Se
consideran actualmente el método estandar, asi como el caballo de batalla para estudios a
escala laboratorio para el proceso de FCC. Por ello, desde Repsol se han realizado estudios
comparativos previos (con contratacion cientifica externa) del desempefio entre el ACE y la
planta piloto DCR (2), con el fin de evaluar el potencial uso del equipo ACE como sustitucion
o complemento a la planta piloto. Fruto de estos estudios, se materializ6 la compra de una

microplanta ACE desde la direccién de Tecnologia de Repsol.

Por ello, la definicion de este estudio se centra primero en evaluar la robustez del equipo en
cuanto a repetitividad y diferentes condiciones de operacién, resultando ambas muy
satisfactorias. Se definen también las condiciones dptimas para su eso en el seguimiento de

catalizadores de equilibrio, para constituir parte de la asistencia técnica a las refinerias.

Tras un examen exhaustivo de las cdmo afectan las variables de operacién a las selectividades
de los productos, se analizan las condiciones que representan la mejor aproximacion a los
rendimientos reales de una unidad de FCC. Realizando una comparativa entre los datos
obtenidos en el ACE frente a los habituales de la planta piloto, se analiza su idoneidad para el
objetivo principal. Se obtienen como resultados, que en todos los productos, a excepcion del
Fuel Gas, la correlacion es incluso mas cercana a los datos de la U.l que los de la Planta

piloto.

Como conclusion general del estudio, se confirma que la microplanta ACE podria emplearse
para evaluar catalizadores de FCC al reproducir correctamente casi todos los productos

obtenidos en las condiciones 6ptimas de correlacidn.




2. INTRODUCCION

La refineria de petroleo tiene la funcion de transformar los crudos de petréleo en productos
comercializables y de mayor valor afiadido como gasolinas, gaséleos, etc. de una forma
economica (3). Definen los denominados “esquemas de refino” el conjunto de procesos que
constituyen una refineria, diferenciados en funcién de los tipos de crudos a tratar,
especificaciones del mercado, demanda de los productos, tecnologias disponibles vy
flexibilidad requerida, de forma que se optimice el margen econémico de la operacion (4).
Las unidades que componen el area de conversion de una refineria tienen el objetivo comun
de obtener productos mas ligeros y por tanto de mayor valor afiadido a partir de

alimentaciones mas pesadas y por tanto menos rentables.
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Figura 1: Esquema de proceso de una refineria con conversion profunda.

El proceso de craqueo catalitico en lecho fluidizado (FCC) tiene un fuerte impacto como
unidad de conversion en los objetivos globales de las refinerias que disponen de dicha unidad,
dado que aprovecha hidrocarburos de bajo valor y alto peso molecular y los convierte en
compuestos de alto valor afiadido, generando combustibles liquidos (gasolina y diésel) y
materias primas para importantes procesos de conversion y petroquimica (sintesis de ETBE,
alquilacidn, sintesis de polipropileno, etc.). Se trata de una unidad muy versatil ya que puede
ser alimentada por mezclas de varias corrientes, como gasoil de vacio, gasoil hidrotratado,

residuo atmosférico, gasoil atmosférico, gasoil pesado de coquer, etc.



2.1 DESCRIPCION PROCESO Y EQUIPOS

2.1.1 PROCESO FCC (Fluid Catalytic Cracking)

En la actualidad existen diferentes variantes de FCC en operacién en todo el mundo en
funcion del licenciante (“Orthoflow” de Kellog, “Flexicracking” de EXXON, etc.), que
disponen de reactores y regeneradores en los que el catalizador se mantiene fluidificado,
realizandose la transferencia entre ambos equipos mediante flujo arrastrado, bien por la propia
alimentacion, bien por vapor, en los tramos ascendentes, bien por gravedad en los
descendentes, pero siempre manteniendo la fluidificacion. Por ello, se denominan
genéricamente FCC (“Fluid Catalytic Craking”). Los catalizadores utilizados en este proceso
son silicatos aluminicos sintéticos del tipo zeolitas, de estructura cristalina que proporcionan
una elevada actividad y selectividad en relacion a las reacciones deseadas. Este catalizador se
caracteriza por su fuerte acidez y porque es capaz de comportarse como un fluido cuando se
airea. (5)

Las unidades de FCC constan de 3 secciones principales: la seccion de conversion, el

fraccionamiento y la estabilizacion. En la seccion de conversion se incluyen el reactor, el

stripper y el regenerador. La alimentacién, precalentada a unos 150-350 °C se introduce junto

con los reciclos y el catalizador caliente en el reactor a través de un tubo ascendente
denominado “Riser”, donde se llevan a cabo las reacciones de cracking a temperaturas del
orden de 490-540°C. A continuacidn, se separan los vapores de hidrocarburos del catalizador
(que se mantiene fluidificado) en el stripper utilizando vapor. Los vapores de hidrocarburos,
después de pasar a través de los ciclones internos, se dirigen a la fraccionadora principal. El
catalizador gastado, se dirige al regenerador donde se lleva a cabo su regeneracion también en
lecho fluidificado con aire, que quema el coque depositado sobre él, para devolverle su
actividad y simultaneamente, proporcionar el calor necesario para las reacciones de cracking.
El calor de la combustion calienta las particulas de catalizador hasta unos 650-750°C,
temperatura a la que se extrae en continuo y se introduce en los ductos que desembocan en el
“Riser”. Se establece de esta forma una circulacion continua del catalizador que debe
proporcionar un balance entalpico que satisfaga las necesidades de calor para la evaporacion
de la alimentacion y de las reacciones endotérmicas de cracking a partir del calor generado en
la combustion del coque (4). El catalizador separado y regenerado, actia como medio
calefactor, calentandose en el regenerador y enfriandose en el Riser. Los gases de combustion,

Ilamados Flue gas, pasan por unos ciclones para separar las particulas de catalizador



arrastradas y se envian a la chimenea pasando previamente por el sistema de recuperacion de
energetica.

En la seccion de fraccionamiento, los hidrocarburos productos de la reaccion y los vapores

alimentados a la unidad, entran a la fraccionadora por su parte inferior. La seccion de

concentracion de gases es muy similar a la de la unidades de topping. En ellas se concentran

y estabilizan los gases y las gasolinas.
El modo de fraccionamiento, cantidad de reciclo a la unidad, la cantidad de extracciones
laterales y los puntos de corte de estas, dependen directamente de la planificacion de la
refineria. De forma general, se pueden clasificar los productos del FCC en los siguientes:
- Decanted Oil (DO o slurry): fraccibn mas pesada, rica en arométicos pesados sin
ramificaciones y alto contenido en finos de catalizador. Destinado a la fabricacion de
fueldleos o alimentacion del coker y reciclo de la unidad.
- Heavy Cycle Oil (HCO): fraccion intermedia entre el DO y el LCO, cuya extraccion esta
muy condicionada a las necesidades de la refineria.
- Light Cycle Oil (LCO): suele destinarse a la preparacion de gaséleo C por su gran contenido
en aromaticos. En funcion de la demanda, tras su paso por la unidad de HT de destilados
medios, puede usarse como gasoleo de automocion y keroseno.
- Naftas (GLN): se suele fraccionar en 3 cortes, pero el nimero de cortes y puntos finales es
funcién de los objetivos de la refineria:

- Nafta ligera (NL): tras su paso por las unidades Merox y/o endulzamiento, componente
clave del pool de gasolinas.

- Nafta media (HC o NM): su uso principal es la alimentacién del reformado catalitico.

- Nafta pesada (NP o HN): tras su hidrotratamiento para la eliminacién de S, forma parte
del pool de gasolinas o de gasoleo.
- Gases licuados del petréleo (LPG): tras su separacion, sus usos son LPG comercial (C3 y
C4), petroquimica (C3=), isobutileno para uso en MTBE/ETBE y butenos e isobutano
alimentacion de la unidad de alquilacion.
- Fuel Gas: tras su paso por la unidad de aminas para desulfuracion, se usa para la red de FG
de la refineria.
- Coque: autoconsumo en el unidad para aportar el calor necesario para que tengan lugar las
reacciones.
Se incluye a modo orientativo un esquema global del proceso FCC y el destino de sus

productos.
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Figura 2: Esquema del proceso de FCC.

Los mecanismos de las reacciones quimicas que tienen lugar en un FCC son muy
complejas, dada la variedad de moléculas e impurezas que componen la alimentacién a un
FCC (6). En resumen, las reacciones en cadena propias del cracking catalitico se inician con
la formacion de carbocationes en los centros acidos del catalizador, por eliminacion de un ion
hidruro de atomos de carbono saturados en las moléculas de hidrocarburo, se propagan
mediante isomerizaciones, ciclaciones y fisiones de dichos iones que finalmente se estabilizan
activando otras moléculas mediante transferencia de iones hidruro o de protones o realizando
las reacciones inversas en los centros acidos del catalizador. En paralelo, suceden las
reacciones radicalarias del cracking térmico, las deshidrogenaciones y las reacciones de
condensacion, en las que intervienen los insaturados y los asfaltenos. El caracter fuertemente
polar de estos, hacen que se adhieran al catalizador, se deshidrogenan y se convierten en
coque (4).

La operacion de las unidades de FCC estd condicionada al mantenimiento del balance de
energia en el proceso global, es decir adaptandose continuamente para mantener el equilibrio
energético (la unidad esta balanceada térmicamente). Existen una serie de requerimientos
energéticos en el proceso (vaporizacion de la carga, calor de reaccion, compensacion de
pérdidas hacia el exterior) que deben ser compensados con los aportes o entradas de energia al
proceso. El principal aporte de energia al proceso es la combustién en el regenerador del
coque que se forma en el reactor y se deposita en el catalizador. El rendimiento a coque esta
determinado por las necesidades energeticas, por lo que se puede decir que es constante si las
necesidades energéticas también lo son. Todos los cambios de entrada o salida de calor
provocaran un cambio en los requerimientos de coque, por lo que la circulacion de catalizador

se auto-ajustara para estos nuevos requerimientos.



Las variables de operacion se dividen en independientes (el operador puede modificarlas a
voluntad) y dependientes (son las que varian como consecuencia de una modificacion de las

independientes). Las principales variables independientes del FCC son:

- Temperatura de reaccion: entre 490-540°C

- Temperatura de precalentamiento de carga: entre 150-350°C

- Caudal de reciclos o relacion carga combinada: 0-100%

- Tasa de adicidn de catalizador fresco: para mantener la actividad del e-cat, 1-10 tn/dia.

- Caudal de carga: depende de las necesidades de la refineria (planificacion)

- Calidad de carga: viene determinado por la cesta de crudos.

- Caudal de aire: para mantener exceso de Oz en flue gas y temperaturas del regenerador.
- Presion: entre 1-3 barg, pero no se suele usar como variable de operacion.

Las principales variables dependientes del FCC son:

- Temperatura de regenerador: entre 650-750°C

- Relacion catalizador/carga, Catoil (C/O): entre 1 y 10 kg h/kg h?, se define como la

relacién entre el flujo méasico de catalizador y el flujo masico de alimentacion.
- Conversidn: se puede expresar en 1°" 0 2° orden:
Conv 17" orden (%p) = 100 — LCO(%) — HCO (%) — DO (%)
=FG(%) + LPG(%) + GNA(%) + COQUE (%)
Conv 1°"

100 — Conv 1°¢7
- Tiempo de residencia: normalmente entre 1-7 s, definida como la relacion entre la masa de

Conv 22 orden =

catalizador presente en el Riser entre el flujo masico de este.
Cabe mencionar aqui, que un cambio en cualquiera de las variables descritas afecta a la
conversion obtenida, pero en funcion de la variable modificada, las selectividades a los

productos se ven afectadas de formas muy diferentes.

2.1.2 PLANTA PILOTO DCR (Davison Circulating Riser)

La planta piloto DCR (Davison Circulating Riser) (Ver Anexo 1 y 2), fue disefiada para
reproducir a escala de laboratorio el proceso de FCC completo. Por ello, cuenta con un
Regenerador, un Riser y un Stripper por los que circula el catalizador de FCC de la misma
manera que en las unidades industriales (U.I), fluidizado en toda la unidad, siendo llevadas a
cabo las reacciones de cracking en el Riser (de aprox. 2,1m), donde se mantiene la
configuracién vertical de lecho fluidizado circulante (7). El sistema de inyeccidn de la carga

simula las boquillas de atomizacion reales: esta atomizacion se realiza con vapor (llamado por



ello vapor de cizalladura) y mediante expansion al disminuir mucho el diametro del orificio
(Dint 1 mm). Los productos gaseoso abandonan el stripper por su parte superior, dirigiéndose a
una columna estabilizadora, donde se produce la separacion en fraccion gaseosa y la fraccion
liquida. Una vez contabilizado el caudal, se analizan online mediante cromatografia de gases
con un RGA (Refinery Gas Analyzer) (Ver Anexo 3). El efluente liquido, es analizado ex situ
en los laboratorios contiguos, mediante destilacion simulada criogénica segin norma
ASTMD2887 (Ver anexo 4). Por la parte inferior del stripper, se conduce el catalizador
gastado al regenerador, para llevar a cabo la combustion del coque con aire. Los gases de
combustion, abandonan el regenerador por la parte superior, y después de contabilizar el
caudal, son analizados online mediante cromatografia de gases en el RGA.
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Figura 4: Diagrama flujo Davison Circulate Riser.

La principal diferencia entre la Planta piloto y las U.I es que la planta piloto no trabaja en
modo “balance entalpico”, es decir no es un proceso autotérmico. Por dos razones
importantes, toda la instalacion esta recubierta de resistencias eléctricas y lazos de control de
temperaturas que permiten ajustar éstas en cualquier punto del proceso. Esto es asi por una
parte para compensar las pérdidas de calor hacia el exterior que tiene la unidad debido a
diferencias en el aislamiento derivados del escalado y para poder independizar variables
operativas de manera mas Util para la investigacion. Por ejemplo, en la planta piloto la
temperatura de reaccion depende de la circulacion de catalizador por la unidad pero ademas
depende de la temperatura externa del Riser, de manera independiente a la formacion de
coque.

Por todo ello, cabe sefialar la complejidad de la instalacién, debido a la elevada
instrumentaciéon (mas de 2000 sefiales de control) y al tratamiento del catalizador como un

fluido circulando por la unidad. Debido a la configuracion explicada, las variables



independientes en la Planta piloto son mayores que las de una U.l, quedando sélo como
variables dependientes:

o Circulacion de catalizador = Relacion catalizador/carga: Catoil (C/O)

o Conversion
Asi pues, cuando se requieren realizar pruebas a diferentes valores de C/O, se puede
modificar el balance entéalpico del proceso de muchas maneras diferentes (modificando la
temperatura del regenerador, del exterior del Riser, etc). Una vez establecidas unas
condiciones de operacion oOptimas, cuando se requiere realizar curvas de puntos
experimentales a diferentes grados de conversion, se realiza aumentando o disminuyendo la
C/O, a través de aumentar o disminuir la temperatura de precalentamiento. Al aumentar la
temperatura de precalentamiento de la alimentacion, el requerimiento energético es menor,
por lo que circula menos catalizador por la unidad, baja la C/O y por tanto la conversion.

Forma de variar C/O en Planta Piloto = Temperatura de precalentamiento de carga.

2.1.3 ACE (Advanced Craking Evaluation) (3)

Se trata de una microplanta piloto que simula la operacion de FCC, utilizada en la
determinacion de la actividad y selectividades de diferentes catalizadores y alimentaciones
propias de un FCC. Las microplantas piloto ACE son Utiles para el estudio de cualquier tipo
de proceso de FCC, incluyendo los no convencionales (como las alimentaciones de origen
vegetal). Estos equipos, incorporan el reactor ACE patentado (Patente de EE.UU. No.
6,069,012) por ello estan cubiertos bajo la marca registrada "ACE Technology®" (Advanced
Cracking Evaluation Technology) (Ver Anexo 5). El reactor ACE proporciona un rendimiento
repetible y una buena emulacion de la cinética del reactor tipo “riser” en catalizadores en
polvo que son fluidificables (2). Aunque es cierto que estos equipos trabajan con un lecho
fluidizado, no se puede decir que la forma de operacion sea igual a la de las unidades
comerciales. La diferencia principal se encuentra en que en estos equipos el catalizador no
circula de forma continua, sino que operan en ciclos de reaccidn-stripping-regeneracion. De
ahi la diferencia en la terminologia: mientras que la planta piloto DCR se define como de
“Riser circulante”, para equipos como el ACE se define el término “lecho fluidizado cautivo”.
Estos equipos presentan multitud de ventajas respecto a las unidades de lecho fijo, entre las
gue se encuentran las siguientes: isotermicidad del lecho de catalizador, no formacion de
caminos preferentes, mejor dispersion de la carga, mejor dispersion del coque sobre el
catalizador, etc. EI mayor inconveniente que presentan es que es frecuente que se produzca un

efecto de “backmixing” en el lecho que hace que el tipo de lecho fluido sea sustancialmente



diferente al que se da en un “riser” de una unidad comercial de FCC (8). Este hecho hace que
también este tipo de equipos presente limitaciones a la hora de tratar de extrapolar los

resultados obtenidos en laboratorio a los que se obtendrian en la unidad industrial.

a) b o
Figura 6: Diagrama de diferentes tipos de reactores para simulacion escala laboratorio del Riser de FCC:
a) Reactor de lecho fijo (MAT); b) Reactor de lecho fluidizado cautivo (ACE); c)Reactor de lecho fluidizado circulante (Planta Piloto DCR)

Este reactor, es la unidad principal y Unica del ACE que hace las funciones de Riser,
Regenerador y Stripper, operando por tanto en modo semi-discontinuo.

Para el estudio que nos confiere, cabe mencionar que el equipo disponible es un ACE del
modelo R+ (de investigacion, con adicién automatica de catalizador). Se adjunta P&ID del
equipo en el Anexo 6 y 7 y BOM (Bill of materials) en Anexo 8. De forma resumida, las
caracteristicas claves del equipo son que permite la medicion en linea del rendimiento a coque
en la unidad, puede realizar hasta 6 ensayos de manera completamente automatica, (posee
SCD, Sistema de control distribuido), esta asociado al cromatdgrafo de gases RGA (Refinery
Gas Analyzer) y el tiempo experimental aproximado por cada prueba es de 60 min. Aunque se
adjunta los P&ID de la microplanta (Ver Anexo 6 y 7) utilizada para este estudio, de forma

esquematica se puede dividir la instalacion en las siguientes partes:

Catalyst Hoppers

’@ Feed Sweep N,
Catalyst Charge-Discharge Line Heater Heater
7 2 AN Q

Gas GC
Vent
i DEYDES A W 3
{ (15 ¢ 3
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Reservoir

Spent Catalyst Receiver

Fixed Fluid Bed Reactor
Fluidized Catalyst Bed

Three Zone Oven —
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N
\
.
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() + €0, IR Measuring Cell

Fluidization

Figura 7: Diagrama flujo microplanta ACE.
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En comparacién con la planta piloto DCR, el ACE presenta multiples ventajas operativas:

- Mayor sencillez: aunque se trata de una microplanta compleja, con elevada instrumentacién

y SCD, es mas sencilla y mucho mas compacta que la planta piloto ya que el escalado
corresponde mas a un equipo de laboratorio que a una planta piloto. Son de esperar menores
troubleshooting y mayor accesibilidad a los equipos.

- Poco mantenimiento preventivo: para el correcto funcionamiento de la unidad, se debe

realizar mantenimiento completo cada 3 meses aprox., frente al mantenimiento preventivo
semanal de la planta piloto.

- Reduccion de los recursos humanos necesarios: debido a su mayor automatizacion permite

la realizacion de hasta 6 experiencias/dia de forma completamente autbnoma sin ser necesaria
la presencia de un técnico en la mayor parte del tiempo. En contraposicién, la operacion en la

planta piloto requiere la presencia continua de 2 técnicos durante toda la jornada.

- Factor de operatividad: se pueden realizar hasta 6 experiencias/dias, en contraposicion con la
planta piloto, cuyo ratio es de hasta 2 experiencias/dia.

- Menores consumos: las cantidades de muestra de catalizador (max. 12 g) y de alimentacion

a la unidad ( méx. 10 g/dia) son mucho menores que las necesarias para la planta piloto (2500
g de catalizador/dia y aprox. 6000g/dia).
Al igual que la planta piloto, el ACE no trabaja en modo “balance entalpico”, es decir no es
un proceso autotérmico, por las mismas razones que se explicaron anteriormente. Sin
embargo, dadas las mayores diferencias respecto a la U.I, las variables del proceso también
cambian sustancialmente:
v Variables independientes en ACE
o Temperatura de reaccion
o Caudal de carga
o Temperatura de regenerador
o Relacion catalizador/carga: catoil (C/O)
v Variables dependientes
o Presion (se puede medir pero no modificar)
o Tiempo de residencia
Como contrapunto, las mayores diferencias descritas entre este equipo de laboratorio y las U.I
hacen mas compleja la simulacion de los rendimientos y selectividades. Por ello, conseguir
las condiciones experimentales que correlacionen este equipo con las unidades industriales

resultaran mucho méas complejo que en la planta piloto.
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3. OBJETIVOS

El objeto de este estudio es recopilar toda la informacion experimental necesaria con objeto
de validar el equipo de laboratorio ACE (Advanced Cracking Evaluation) para su uso en
diferentes estudios relativos al proceso catalitico de FCC. Es de especial interés, la
correlacion de los datos experimentales obtenidos con este equipo en comparacion con los
datos obtenidos con la planta piloto DCR (Davison Circulating Riser) y los datos reales de las
diferentes U.l de la compafiia Repsol. Del resultado de este estudio, se determinara la
viabilidad para su uso en la metodologia de “Evaluacion de Catalizadores de FCC Avanzada”,
que permitiria realizar evaluaciones en continuo de los catalizadores de FCC, reduciendo el
tiempo de respuesta frente a las necesidades unidad.

Por ello, se definen las siguientes etapas para su validacion:

-SAT (Site Aceptation Test): Instalacion y pruebas preliminares. (Previo a la realizacion de
este estudio y fuera del alcance de este)

-PEM: Ensayos en distintas condiciones, para conformidad de la operatividad de la planta,
tanto en repetitividad del equipo como de la representatividad de los resultados frente a datos
de referencia.

-VALIDACION: Ensayos orientados a la total funcionalidad y versatilidad de la planta, bien
como alternativa/complemento a la DCR (PP FCC).

4. METODOLOGIA/HERRAMIENTAS DE CALCULO

En este apartado, se enumeran los equipos de laboratorio utilizados en la experimentacién que

acomete a este informe. Para més informacion sobre los equipos, ver Anexos.

EQUIPO DESCRIPCION/FUNCION MODELO
ACE Microplanta de FCC R+
Analizar online CO, Analizador online ACE para CO2 Servomex- 01440D1STD
Balanza de precision Pesaje de catalizador y colectores Radwag, PS 750/ Y
Cromatdgrafo de gases RGA Refinery Gas Analyser BRUKER 450
Mufla Calcinacion de catalizadores de equilibrio Nannetti, FM84
Desecador Almacenamiento catalizadores hasta su uso -
Estufa Calentamiento de alimentaciones Memmert Box 1720
Vitrinas extractoras. Varios -
Material de laboratorio Varios -
Cromatografo de liquido | Analisis del efluente segiin norma ASTM2887 Agilent 6890 N GC

Para comprender mejor el funcionamiento del equipo, se resume a continuacion la
metodologia que sigue la programacion de la microplanta:

- Carga de la muestra de catalizador en el reactor: dispone de 6 tolvas independientes donde
se pueden cargar de 6-12 g de catalizador de FCC. EI primer paso, es introducir la muestra de
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catalizador en el reactor mediante la apertura de valvulas, corrientes de N. de arrastre y las
diferencias de presion necesarias.

- Alcanzar temperatura de reaccion: mediante la accion directa del horno que rodea al reactor,
se alcanza la temperatura de reaccion deseada, medida en el interior del lecho catalitico
fluidizado con No.

- Inyeccion de la alimentacion: mediante la accion de una bomba de jeringa y a través de un
inyector (no se realiza la atomizacion con vapor a diferencia de la U.l o PP) que llega casi
hasta el fondo del lecho fluidizado, se introduce con el caudal y tiempo de inyeccion elegidos,
la masa total de hidrocarburo. Se incluye por la misma linea de inyeccion una pequefia
corriente de N2 para ayudar a que no quede hidrocarburo en las lineas y para la medida
indirecta de la presion en la dicha linea.

- Avance de las reacciones quimicas: en el mismo momento en que se ponen en contacto el
hidrocarburo con el catalizador, comienzan a tener lugar las reacciones de cracking.

- Recoleccion de productos: los productos de reaccion gaseosos abandonan el reactor por la
parte superior y son enfriados para su separacion en colectores de vidrio. Estos colectores se
encuentran sumergidos en un bafio termostatico (con temperatura seleccionable) para asegurar
la condensacion del efluente y liberar los productos incondensables. Al igual que en la planta
piloto, se desea realizar la separacion en fraccion gaseosa y la fraccion liquida.

- Stripping de catalizador: en este caso, se realiza con N2 en vez de con vapor de agua, pero el
objetivo es el mismo, desorber los hidrocarburos del catalizador en el reactor antes de
comenzar la regeneracion.

-Stripping de producto: también realizado con N>, se incluye una pequefia corriente en los
colectores de recogida para favorecer la salida de la fraccidn gaseosa de los colectores.

- Medida y andlisis de fraccion gaseosa: una vez separados, los productos gaseosos son
conducidos a un deposito donde se homogenizan mediante agitacion y temperatura
controlada. Se mide el caudal gaseoso con un sistema de desplazamiento positivo de agua
mediante un deposito auxiliar. Una vez medido el caudal, se conducen en circuito cerrado a la
entrada del cromatografo de gases online para su analisis.

- Regeneracién del catalizador: se produce la combustion del coque del catalizador, que
permanece en el reactor en lecho fluidizado. Para ello, se introduce un caudal medido de aire
y se aumenta la temperatura del reactor mediante accion directa del horno.

- Medida y andlisis de flue gas: los gases de combustion producidos en las reacciones de

combustion, son conducidos a un convertidor catalitico con 6xido de cobre que convierte (si
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hubiera, por combustion incompleta) el CO en CO>. A la salida del convertidor, el caudal de
gas es medido mediante un FT (Flow Transmiter) y conducido al analizador de CO> online.

- Retirada del catalizador del reactor: una vez finalizada la regeneracion y si asi se desea
(existe la opcion contraria) se procede a sacar la muestra de catalizador del reactor mediante
un caudal de N2 incluido por la parte inferior del reactor y la diferencia de presiones entre
recipientes. Existe también la opcion de mantener la misma muestra de catalizador en el
reactor y realizar el siguiente ensayo sobre ella, aunque esta opcion no se us6 en toda la
experimentacion planteada para eliminar incluir méas variables en el proceso.

Este proceso completo es lo que supondria cada una de las pruebas experimentales detalladas
en este informe. Al ser una microplanta completamente automatizada con el SCD (Sistema de
control distribuido, tipo SCADA iFIX), permite la configuracion de 6 ensayos completos, con
6 muestras de catalizadores (iguales o diferentes) y realizar las reacciones quimicas en las
mismas o distintas condiciones de operacién (temperatura de reaccién, relacion de C/O, etc.)
de manera automatica e independiente. El propio pc de control, genera un archivo excel donde
se recogen los datos experimentales registrados durante las pruebas. Completando esta
informacién con la cromatografia de gases y el analisis del efluente, se genera el informe
global de las experimentaciones.

Terminologia vy calculos especificos del ACE

Al igual que con la planta piloto, cuando se requieren realizar pruebas en el ACE a diferentes
condiciones, se pueden modificar multitud de variables operativas (temperatura de reaccion,
temperatura exterior del Riser, temperatura de regeneracion, tiempo de residencia, etc.). Pero
una anotacion importante en el ACE es la forma de definir la C/O: por concepto, es la relacion
entre el caudal de catalizador en el Riser y el caudal de hidrocarburo a tratar. Sin embargo,
como hemos visto, en el reactor del ACE el catalizador no circula, por lo que este término

pasa a ser un concepto estatico:

masa de catalizador (g)

¢/0= masa de hidrocarburo (g)

Conceptualmente se mantiene el significado (es la manera de relacionar la cantidad de centros
activos del catalizador disponibles para tratar una cierta cantidad de hidrocarburo), pero la
diferencia es muy importante para entender las variables de operacién. Es decir, como no
existe circulacion del catalizador, la cantidad de éste en contacto con el hidrocarburo ya no es
funcién del requerimiento energetico del proceso. Debido a las diferencias entre equipos, la
terminologia de C/O propia de las unidades reales de FCC, no tienen las misma implicaciones

en lo equipos de laboratorio. Sin embargo, por similitud en el proceso, se hace imprescindible
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seguir utilizando este término como medida directa de la severidad del proceso, aunque se
afiaden conceptos mas rigurosos y correctos como tiempo espacial (t) y time on steam ts.

Por todo ello, cuando se requiere realizar curvas de puntos experimentales a diferentes grados
de conversion (aumentando o disminuyendo la C/O) esto se puede realizar modificando la
cantidad neta de catalizador o la cantidad neta de hidrocarburo.

Para variar la masa total de hidrocarburo existen dos opciones:

- Modificando el tiempo de inyeccidn: al disminuir el tiempo de inyeccion, sube la relacion de

C/O directamente porque disminuye la masa total de hidrocarburo alimentada.

- Modificando el caudal de carga: al disminuir el caudal de alimentacion sube la relacion de

C/O directamente, pero a la vez, se ve modificado irremediablemente el tiempo de residencia
del hidrocarburo en el reactor y la presion de éste durante la reaccion.

Si se prefiere variar la C/O modificando la cantidad de catalizador (aumentar cantidad neta
de catalizador para aumentar la C/O y viceversa), se consigue aumentar el nimero de centros
activos de catalizador disponibles por unidad de alimentacién, pero irremediablemente se esta
aumentando la altura del lecho fluidizado (analogo a aumentar la longitud del Riser) y por
tanto el tiempo de residencia del hidrocarburo en el reactor.

Existe numerosa bibliografia abordando el tema de como variar la C/O en los equipos de
laboratorio, ya que no es un tema baladi (9) y (10). Por las implicaciones en los resultados
experimentales y la irremediable relacion con variables operativas, se definen los siguientes
conceptos, validos Unicamente para los equipos a escala laboratorio:

Tiempo espacial o t (h): la relacién entre la masa total de catalizador y el caudal de

hidrocarburo alimentado.

masa total de catalizador
T (h) — (9)

caudal hidrocarburo (%)

WHSV (h1): por asemejarlo a terminologia de lecho fijo, se define como la relacion entre el
caudal del hidrocarburo alimentado y la masa total de catalizador. Es decir, la inversa del

caudal hidrocarburo (%)

masa total de catalizador (g)

tiempo espacial. WHSV (h™1) =

Tiempo de contacto o time on stream (s): término que hace alusion al tiempo en que el
hidrocarburo se encuentra en contacto directo con el catalizador.

Sin embargo este término no resulta facilmente medible en el equipo ACE, ya que sera
funcién del caudal de hidrocarburo, de la altura del lecho fluidizado que debe atravesar, de los
flujos de N2 que acompafian a los hidrocarburos, etc. Tanto es asi, que no se define

claramente como se cuantifica en los estudios anteriores mostrados en la bibliografia (2).
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Por ello, para el estudio que aqui acomete, se define internamente el método de célculo
utilizado. Aungue sea un método de aproximacion, al realizarse siempre con los mismos

parametros, si serd indicativo de las diferencias durante el estudio.

te (S) =

Volumen lecho fluidizado (m?) 60 (min)
3 ) S
min

Caudal volumétrico total (hidrocarburo + N,) (—
Para el calculo de los caudales volumétricos se hace uso de la ecuacién de los gases ideales,
siendo por tanto dependientes de la temperatura de reaccion y de la presion en el reactor.

El caudal total de N> resulta de la suma de todos los N2 que entran al equipo mientras se
produce la reaccion (incluyendo los de fluidificacion) siendo este pardmetro constante y
medido por el equipo (0,14 NI/min = 0,0063 moles/min). La temperatura de reaccion y la
presion en el reactor durante la reaccion son parametros medidos por el equipo y que se
recogen en el archivo de resultados.

m3 ) 0,0063%1.195-0,082 atml b omp Reaccién (K)

- TR 10,001 (%)

Presién Reaccién (atm)

Caudal volumétrico N, (E

El caudal total de hidrocarburo, requiere la simplificacion de tomar un peso molecular

promedio de la carga de 426 g/mol .

caudal HC (-5 0,058

PM (%) mol-K

Presion Reacciéon (atm)

Temp Reaccion (K)

Caudal volumétrico HC (;n—;) = - 0,001 (ng)
Para el calculo del volumen de lecho fluidizado, se realiza la simplificacion de la geometria
del reactor de conica a cilindrica. Se toman ademas pardmetros promedios de la
caracterizacion de los catalizadores de FCC.

Al constituir el N2 el 75% aprox. del caudal de gas total, se simplifica la funcién tomando la
densidad de éste. Aunque la densidad del gas en variable en funcion de la temperatura, en el
estrecho margen de temperaturas de reaccion en que se va usar, se tomara ésta como constante
en el valor correspondiente a 500°C debido a la poca variacion que representa (0,442 kg/m®).
Para hallar la longitud del lecho fluidizado se usa la siguiente correlacion, aprovechando que

la caida de presion en el lecho es conocida y medida por el equipo en cada experiencia:
&P = |1 —-F | — |
7 Py T8N E

pp = densidad de la particula sélida = densidad del catalizador de FCC = 0,94 g/ cm?®
p= densidad del fluido= 0,442 kg/m®

g = aceleracion de la gravedad = 9,81 m/s?
AP = caida de presion en el lecho fluidizado (Pa)

¢ = porosidad del lecho = 0,415
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Para poder estimar la porosidad del lecho se ha tomado la relacion de la porosidad de minima
fluidificacion, comprendida entre 0,4 y 0,45. En ausencia de datos para materiales especificos,
se puede estimar emf, mediante las siguientes ecuaciones empiricas sugeridas por Wen'y Yu:

1

—=14
ﬁi'g;nf

Una vez conocida la longitud del lecho fluidizado (funcion de la caida de presion del lecho

que a su vez se vera alterada con la cantidad de catalizador cargado), se puede conocer el

volumen del lecho fluidizado y con ello, recordemos, el definido tiempo de contacto.
Volumen lecho fluidizado (m3®) = m - R?* (m?) - L(m)

R = radio interno del reactor = 0,008 m

Volumen lecho fluidizado (m?)

to (s) = %60 (=
Caudal volumétrico total (hidrocarburo + N,) <W) s

Herramientas de calculo para los rendimientos en FCC.

Los rendimientos en cada uno de los productos de reaccion, se calculan a partir de los
balances de materia y datos experimentales recogidos, expresandose estos siempre como % en
peso de cada corriente sobre el total de producto (%p/p).

Para el analisis gréafico de los resultados se ha empleado una herramienta de analisis técnico
en la que estan establecidas las tendencias de los rendimientos a productos frente a la
conversion. A continuacion se muestra un resumen de dichas tendencias:

- Existe una relacion exponencial entre la conversién de 2° orden y la conversion (9).

Conv 1¢"
100 — Conv 1°7
Ademas, la conversion de segundo orden presenta una tendencia lineal con la C/O en todo el

Conv 2° orden =

rango. (9)

- Coque: El rendimiento en coque es lineal con la conversion de 2° orden (9) (10). A
conversion de 2° orden cero, el rendimiento en coque no es cero y es equivalente al coque
aportado por la carga (calculado como el 50-100% del carbono Conradson). En este estudio y
dadas las caracteristicas de las alimentaciones, se toma como dato promedio 70% del carbono
Conradson.

- Fuel Gas: A conversion de 2° orden igual a cero el rendimiento en FG tampoco es cero
(aunque no hay forma teorica de calcularlo) (9). La tendencia es cuadréatica y tiene forma de
U. Esto es debido a que es funcion de la temperatura del fondo del riser, no de la conversion.
(11)
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- Gasolina: Presenta un comportamiento no lineal debido a que participan en reacciones
secundarias. No tiene efecto de craqueo térmico. Similar al LPG olefinico, pero es posible
sobre todo en los cortes pesados, alcanzar valores de overcracking (9).

- LCO: Este producto hay que ajustarlo tanto a 0% de conversion como a 100%. En este caso
no se puede utilizar la conversion de 2° orden. A conversion 0%, el valor de LCO sera aquel
que contenga la alimentacién como 360°C- (o el punto de corte utilizado para este producto),
mientras que a conversion 100% (por definicion) el valor de LCO serd 0 (9).

- Decanted QOil: Al igual que el LCO, este producto también hay que ajustarlo tanto a 0% de
conversion como a 100%, no pudiendo utilizar tampoco la conversion de 2° orden. A
conversion cero, el valor de DO serd aquel que contenga la alimentacion como 360°C+ (o el
punto de corte utilizado para este producto), mientras que a conversién cien (por definicion) el
valor de DO sera cero. También se puede calcular por diferencia como DO = Conversion —
LCO (9) y (12).

5. SOLUCION TECNICA/RESULTADOS

Previo a la realizacion de este estudio, se realizd el SAT del equipo (Site Aceptation Test) con
las fases estandarizadas por la compafiia que lo componen, sin constituir éstas parte del
estudio presente: montaje e instalacion (mecénica y eléctricamente), comprobacién se sefiales,
lazos y programacion del sistema de control, comprobaciéon y configuracion sistemas de
seguridad, test mecanico, cierre de balances de materia y estudio de uso en diferentes
condiciones de operacion. Una vez finalizado el SAT, el equipo se declara en perfectas

condiciones para su uso, comenzando asi las etapas de puesta en marcha (PEM) y validacion

del ACE en el centro de Tecnologia de Repsol.

5.1 Puesta en marcha (PEM)

En esta fase se definen las experiencias a realizar para estudiar los resultados del equipo ante
distintas condiciones de operacion (caso 1 y caso 2), para conformidad de la operativa de la
planta, tanto en repetividad del equipo como de la representatividad de los resultados frente a
datos de referencia. Para poder comprobar la respuesta del equipo ante diferentes condiciones
de operacion, se estable realizar 8 experiencias en 2 condiciones distintas de caudal de
hidrocarburo y tiempo de inyeccion de este, es decir 16 experiencias en total.

Para ello, se selecciona un catalizador de equilibrio y una alimentacion, pertenecientes a la
misma unidad de FCC (codificada como U.I-1) de la compafiia. La alimentacion incluye los
reciclos correspondientes de Decanted Oil, para ser un fiel reflejo del FCC industrial. Se

muestran a continuacion las caracterizaciones de alimentacion y catalizador.
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Tabla 1: Caracterizacién alimentacién a FCC U.1-1

ALIMENTACION / MEZCLA GOV DO cc
GASOLEO DEVACIO CARGA COMBINADA
TIPO DECARGA (CARGA FRESCA) DECANTED OIL (RECICLO) (82% p GOV+ 18% p DO)
PROPIEDADES
Densidada 15 °C, kg/l 0,909 1,020 0,927
Azufre total, % p 0,243 0,518 0,294
indice de refraccién a70 °C 1,487 1,585 1,503
C. Conradson, % p 0,19 1,64 0,28
ASTM-D-1160,°C
PI 2246 2349 286,7
5% vol 345,8 382,3 286,7
10% vol 380,8 3915 396,5
20% vol 405,0 401,4 407,8
30% vol 4159 409,1 422,6
40% vol 428,33 416,2 4331
50% vol 4413 424,0 446,8
60% vol 455,0 433,6 458,9
70% vol 468,8 4453 4732
80% vol 487,6 460,9 492,3
90% vol 517,5 488,8 523,5
95% vol 542,3 517,6 551,0
PF 553,1 538,1 556,9

Tabla 2: Caracterizacién

catalizador de FCC U.I-1

CATALIZADOR/MUESTRA E-CAT
ESTADO CATALIZADOR EQUILIBRIO
PROVEEDOR GRACEDAVISON
PROPIEDADES FIiSICAS
Distribucion Tamafio Particula
<150 pm, %p 89,49
<105 um, %p 61,96
<80 pum, %p 34,31
<40 pm, %p 1,39
<20 pm, %p 0,10
APS, um 93,58
AS total, m¥/g 140,0
AS Zeolita, m?/g 87,0
AS Matriz, m¥/g 53,0
Relacion Z/M 16

Para establecer las condiciones de operacion en las que realizar las experiencias, se tienen en

cuenta los siguientes limites y rangos operativos del equipo:

Tabla 3: Limites operativos ACE

ESPECIFICACIONES DEL FABRICANTE

Variables de proceso Rango minimo Rango méaximo

T? de Reaccion (°C) 450 750

C/O 30 12,0

Caudal alimentaci6n (g/min) 10 3,0
Catalizador (g) 6,0 12,0

Tiempo de inyeccidn (s) 30 160
Tiempo stripping liquido (s) 210 1120
Tiempo stripping catalilzador (s) 250 500

19



Notese de la tabla anterior, que no todas las combinaciones de caudales de alimentacion y
tiempos de inyeccion son posibles, ya que se debe cumplir también los rangos establecidos de

C/O.
C _ masa de catalizador (9) L masa de catalizador (g)
0 masa de hidrocarburo (g) caudal de hidrocarburo (L)
M/ . tiempo de inyeccion (s)
S p Y
60 ()
min

Para determinar las condiciones a probar, se realizaron previamente (en el SAT) variaciones
en los tiempos de stripping, tanto de catalizador como de liquido, para corroborar la
informacidn del fabricante, segun la cual a partir de 250 s, la eficiencia del stripping tanto del
efluente como del catalizador hace que los rendimientos a productos permanezcan constantes.
Por ello, se decide que estas variables no sean a partir de ahora una variable operativa
manipulable, estableciéndolas en valores muy superiores a los minimos recomendados. Para
establecer un buen rango en las variables del proceso en cuanto a caudal de carga y tiempo de
inyeccion, se decide realizar un caso de estudio con un caudal alto y bajo tiempo de inyeccion
(caso 1), y por contrapunto, un caso con alto tiempo de inyeccién y caudal bajo (caso 2). Se
da ademas la situacion, que uno de los principales proveedores de catalizadores de FCC de
Repsol, cuenta también con equipos ACE que utilizan para el seguimiento del catalizador de
equilibrio de las unidades (término este de vital importancia y de caracter obligatorio por
contrato en licitaciones de catalizadores), que deben reportar a la empresa contratante. Por
ello, se define el segundo caso de estudio con las mismas variables operativas que utiliza el
proveedor. Para el célculo de los rendimientos, se han establecido los siguientes puntos de

corte estandar.

Tabla 4: Condiciones de operacion diferentes casos de estudio. Tabla 5: Composicion de las corrientes productos
CASO 1 CASO 2 Dry Gas = Fuel gas C1-Cy+Hy+SH,
T2 de Reaccién (°C) 527 527 LPG Cs-Cy4
Tiempo de inyeccion (s) 30 75 Gasolina C5-221°C
Caudal alimentacién (g/min) 3,0 12 LCO 221-360°C
Catalizador (g) 9,0 9,0 HCO 360-380°C
Cio 60 60 Bottoms = DO +380°C
Tiempo stripping liquido (s) 525 525
Tiempo stripping catalilzador (s) 515 515

A continuacion se representan los datos obtenidos a modo de tablas.

20



Tabla 6: Resultados experimentales caso de estudio 1.

CASO 1
N2 EXP 1 2 3 4 5 6 7 8
Recovery, wt% 98,44 102,04 99,74 100,59 100,07 102,99 99,85 99,75
Catalyst-to-Oil, wt/wt 6,00 6,00 6,00 6,00 6,00 6,00 6,00 6,00
Conv., wt% 62,89 62,62 63,70 63,07 63,65 63,11 63,69 63,49
WHSV (h?) 20,00 20,00 20,00 20,00 20,00 20,00 20,00 20,00
t(h) 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05
t. (s) 1,63 1,63 1,63 1,63 1,63 1,63 1,63 1,63
YIELDS, wt%:
Coke 4,37 4,14 4,25 4,29 4,29 4,18 4,27 4,24
Dry Gas 1,67 1,61 1,65 1,66 1,67 1,63 1,67 1,67
Hydrogen 0,20 0,19 0,20 0,21 0,21 0,20 0,19 0,19
Methane 0,56 0,53 0,55 0,55 0,55 0,54 0,56 0,56
Ethane 0,33 0,32 0,33 0,33 0,33 0,33 0,34 0,34
Ethylene 0,46 0,44 0,45 0,45 0,45 0,44 0,46 0,46
LPG 12,90 12,74 13,19 13,01 13,08 12,76 13,21 13,22
Propane 0,74 0,72 0,74 0,73 0,73 0,72 0,74 0,74
Propylene 3,96 3,85 3,97 3,93 3,95 3,86 3,99 3,99
n-Butane 0,63 0,61 0,63 0,62 0,62 0,61 0,63 0,63
Isobutane 2,98 2,90 3,00 2,93 2,95 2,89 3,01 3,00
C4 Olefins 4,59 4,67 4,85 4,79 4,83 4,69 4,84 4,86
1-Butene 1,01 1,02 1,05 1,05 1,05 1,02 1,05 1,06
Isobutylene 1,18 1,21 1,26 1,24 1,25 1,21 1,25 1,26
c-2-Butene 1,01 1,07 1,11 1,09 1,10 1,07 1,12 1,12
t-2-Butene 1,39 1,37 1,43 1,42 1,42 1,38 1,42 1,42
Butadiene 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Gasoline 43,95 44,13 44,60 44,11 44,61 44,54 44,54 44,36
LCO 19,61 19,62 19,33 20,21 19,53 19,86 19,34 19,38
HCO 4,18 4,21 4,09 4,01 4,02 4,12 4,04 4,05
Bottoms 13,31 13,55 12,88 12,71 12,81 12,90 12,93 13,08
TOTAL 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00
Tabla 7: Resultados experimentales caso de estudio 2.
CASO 2
N2 EXP 1 2 3 4 5 6 7 8
Recovery, wt% 98,65 99,29 99,68 100,02 99,78 98,86 99,09 99,55
Catalyst-to-Oil, wt/wt 6,00 6,00 6,00 6,00 6,00 6,00 6,00 6,00
Conv., wt% 68,00 67,50 67,52 68,12 68,72 67,26 67,50 68,60
WHSV (h'1) 8,00 8,00 8,00 8,00 8,00 8,00 8,00 8,00
t (h) 0,13 0,13 0,13 0,13 0,13 0,13 0,13 0,13
t. (s) 2,28 2,28 2,28 2,28 2,28 2,28 2,28 2,28
YIELDS, wt%:
Coke 5,42 5,24 5,31 5,24 5,19 5,33 5,29 5,27
Dry Gas 2,51 2,41 2,45 2,44 2,45 2,46 2,43 2,45
Hydrogen 0,35 0,33 0,33 0,33 0,33 0,34 0,33 0,33
Methane 0,90 0,86 0,87 0,87 0,87 0,87 0,86 0,87
Ethane 0,51 0,49 0,50 0,50 0,50 0,50 0,50 0,50
Ethylene 0,63 0,61 0,62 0,62 0,63 0,62 0,62 0,62
LPG 15,49 15,28 15,47 15,34 15,46 15,49 15,46 15,53
Propane 1,09 1,06 1,08 1,07 1,07 1,09 1,07 1,08
Propylene 4,81 4,71 4,77 4,73 4,77 4,78 4,74 4,76
n-Butane 0,81 0,79 0,81 0,80 0,80 0,81 0,80 0,81
Isobutane 3,57 3,54 3,60 3,56 3,56 3,62 3,59 3,61
C4 Olefins 5,22 5,17 5,21 5,19 5,26 5,20 5,25 5,28
1-Butene 1,14 1,13 1,14 1,14 1,15 1,14 1,15 1,16
Isobutylene 1,37 1,36 1,36 1,36 1,38 1,35 1,37 1,38
c-2-Butene 1,16 1,15 1,16 1,14 1,16 1,15 1,15 1,17
t-2-Butene 1,55 1,54 1,55 1,55 1,57 1,56 1,57 1,57
Butadiene 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Gasoline 44,57 44,58 44,28 45,10 45,63 43,98 44,32 45,35
LCO 17,97 18,32 19,12 17,88 17,77 18,32 18,08 17,59
HCO 3,35 3,37 3,20 3,32 3,28 3,54 3,52 3,36
Bottoms 10,68 10,82 10,15 10,68 10,23 10,88 10,90 10,45
TOTAL 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00 100,00

21




Con los datos obtenidos, se analizan los resultados pudiéndose afirmar:

- El equipo es capaz de operar sin ninguna inferencia en los balances de materia totales tanto a
bajos caudales de hidrocarburos como a elevados.

- No se registra ningln problema operativo durante la experimentacion, y los valores
registrados de presiones en la linea de inyeccién son adecuados incluso para el méximo
caudal admisible (era de esperar, que al operar con un caudal de hidrocarburo elevado por una
linea de seccion muy pequetia (1/16”) se diera un aumento de presion inadmisible).

- Todas las experiencias cierran el balance de materia entre el 98,44-102,99%. En el Centro de
Tecnologia de Repsol, en experimentacion en Plantas Piloto, se mantiene el criterio de
fiabilidad entre el 97-103% debido a la elevada complejidad de las instalaciones.

- Incluso con cantidades de muestras tan pequefias (1,2 g de alimentacion total y 9 g de
catalizador), se consigue una muy buena recuperacion.

- A simple vista, se puede comprobar que siendo igual la temperatura de reaccion y la relacién
C/O en ambos casos, las alimentaciones y los catalizadores a probar, los datos de conversién
y por tanto los rendimientos, difieren significativamente. Esto es debido a la importancia del

tiempo de contacto o time on stream en la severidad de las reacciones de cracking.

Repetividad y carta de control ACE.

El objetivo especifico de esta parte, es determinar la repetividad del equipo entendido como
complejo tipo “caja negra”, ya que la repetividad de los datos en los rendimientos obtenidos
incluyen a su vez la repetividad del cromatdgrafo de gases y del cromatdgrafo de liquidos.

Por definicion propia del caracter investigador, el equipo sera utilizado de manera habitual
para analizar muestras desconocidas. Por ello, los resultados seran también desconocidos y no
habrd forma de comprobar la veracidad de los datos. Se debe establecer una operacién
estandarizada que sirva de medida del correcto funcionamiento del equipo y todos sus
componentes. De esta forma, las irregularidades en el equipo serdn mas facilmente medibles.
Por todo ello, se decide determinar unas condiciones, muestra de catalizador y de
alimentacion a la unidad que sirva de “Carta de control” y definir sobre éste los criterios
estadisticos oportunos.

Al recoger estos datos en gréficas, los resultados experimentales seran registrado con el
tiempo, haciendo mas facil su visualizacion. EIl objetivo principal es detectar y atajar las
posibles causas de variaciones, previas a realizar estudios complejos en los que se desconocen

los resultados.
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Para analizar los resultados y poder establecer las condiciones Optimas para definir las

condiciones de “Carta de control” se analizan las desviaciones obtenidas.

Tabla 8: Resultados experimentales caso de estudio 1y 2.

CASO 1 CASO 2
N2 EXP PROMEDIO DESVIACION ESTANDAR ERROR RELATIVO (%) PROMEDIO DESVIACION ESTANDAR ERROR RELATIVO (%)
Recovery, wt% 100,43 1,44 1,43 99,36 0,47 0,48
Conv., wt% 63,28 0,41 0,65 67,90 0,55 0,80
YIELDS, wt%:
Coke 4,25 0,07 1,69 5,29 0,07 1,37
Dry Gas 1,65 0,02 1,32 2,45 0,03 1,17
Hydrogen 0,20 0,01 4,05 0,33 0,01 2,50
Methane 0,55 0,01 1,49 0,87 0,01 1,36
Ethane 0,33 0,01 1,77 0,50 0,01 1,02
Ethylene 0,45 0,01 1,91 0,62 0,01 1,01
LPG 13,01 0,20 1,50 15,44 0,09 0,55
Propane 0,73 0,01 1,41 1,08 0,01 0,93
Propylene 3,94 0,06 1,41 4,76 0,03 0,64
n-Butane 0,62 0,01 1,51 0,80 0,01 0,74
Isobutane 2,96 0,05 1,64 3,58 0,03 0,76
C4 Olefins 4,76 0,10 2,12 5,22 0,04 0,71
1-Butene 1,04 0,02 1,78 1,14 0,01 0,75
Isobutylene 1,23 0,03 2,43 1,37 0,01 0,81
c-2-Butene 1,09 0,04 3,30 1,15 0,01 0,75
t-2-Butene 1,41 0,02 1,53 1,56 0,01 0,75
Butadiene 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
li 44,36 0,26 0,58 44,73 0,57 1,28
Lco 19,61 0,30 1,54 18,13 0,47 2,61
HCO 4,09 0,08 1,85 3,37 0,11 3,38
Bottoms 13,02 0,28 2,15 10,60 0,29 2,74

Con los datos obtenidos, se analizan los resultados pudiendo afirmar:

- En las condiciones del caso 1, la desviacion obtenida en los balances de materia es muy
superior a las condiciones del caso 2.

- Sin embargo, la desviacion obtenida en la conversion es mayor con las condiciones del caso
2 que en el caso 1.

- Las desviaciones obtenidas en los rendimientos obtenidos mediante cromatografia de gases
y analizador online (fuel gas, LPG y coque) son similares en ambos casos.

- Las desviaciones obtenidas en los productos que dependen directamente de la destilacion
simulada del efluente son mayores (Gasolina, LCO, HCO y DO). Este hecho indica
directamente que la reproducibilidad de este método analitico es peor que los usados en los
productos gaseosos.

Los principales datos a analizar ante cualquier experimentacion de FCC son siempre los
balances de materia, la conversion y el rendimiento a coque, dada su relevancia en el proceso.
Por ello, se analiza por separado estos valores representando graficamente los datos
obtenidos.

23



Balance materia Caso 1 Balance materia Caso 2
106 l
105 + +30=104,76% 105 +30 =100,79%
z R 2
z 103 N + z 103
) 102 ¢ e
ST 7S £ 10
: P dio = 100,43 % P dio = 99,36 %
;!: 100 - 7y - - romedio ,43 % ;!:- A N P'S * N romedio ,36 %
= 99 Y ~ 99 'S - S
98
97 97
96 -36=96,11% -36=97,94%
95 . . r . 95 .
0 2 4 6 8 0 2 4 6 8
IN° experiencia N° experiencia
Conversion Caso 1 Conversion Caso 2
65,0 W 700 -
645 - +30=64,51% 69,5 +30=69,54%
& 640 £ 690
B B
= 635 ¢ * * o _ = 685 * *
2 7Y Iy Promedio = 63,28% 2 PS
7 630 7 680 + .
5 L4 5 Promedio = 67,9%
E 625 * E o5 %—0—’0—
© 620 -36=62,05% O 670
61,5 66,5
610 660 30=66,26%
60,5 65,5
60,0 . r . . 65,0 . r . .
0 2 4 6 8 0 2 4 6 8
N° experiencia N° experiencia
Coque Caso 1 Coque Caso 2
58
4,9 +306=4,47% 57 +36=55%
5’3 4,7 5’3 5,6
= = 55 -
=] 4’5 =] 'y
5 * £ s *
% 3 S T Promedio = 4,25 % é 53 E S Promedio = 5,29 %
g a1 * g 52 * * *
3,9 5,1
5,0
3,7
-30=14,04% 4,9 -306=5,07%
35 . r . . 4,8 . r . .
0 2 4 6 8 0 2 4 6 8
N° experiencia N° experiencia

Figura 1: Analisis estadistico resultados.

Con los datos obtenidos, no resulta concluyente qué condiciones de operacion resultan

Optimas para establecer la carta de control. Por ello, se define y realiza la siguiente parte

experimental.

Comparacion en Asistencia Técnica.

Esta fase de la experimentacion, consiste en comparar los obtenidos entre distintas muestras

de catalizador de equilibrio de distintas refinerias analizadas expresamente para encontrar

diferencias entre ellas. Esta parte de la experimentacion, habitual en el Centro de Tecnologia

de Repsol, consiste en parte de la Asistencia Técnica prestada a las refinerias, en las que se

debe discernir posibles problemas operativos debido a diferencias no esperadas en la actividad

del catalizador de equilibrio. Dicha asistencia técnica, se completa siempre con el anélisis de
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la superficie de Area Total del catalizador segin el método ASTM-4222 y con los resultados
obtenidos por el proveedor del catalizador. Es decir, un cambio en el area total del catalizador,
debe ir asociado a un cambio de conversion del catalizador y ser suficientemente discernible

en el ACE para poder ser utilizado este equipo como apoyo a las refinerias.

Tabla 8: Resultados experimentales caso de estudio Asistencia Técnica.

MUESTRAS DE ECAT Repsol
= Proveedor
Muestra Areatotal (m?/g) Casol Caso2 Delta entre casos
1 128 64,8 68,7 725 38
Ul-1 % Conv
2 147 71,4 745 7 25
Delta 19 Deltas 6,6 58 45
Muestra Areatotal (m?/g) Proveedor Casol Caso 2 Delta entre casos
1 71 50,2 52,4 60,2 78
U.l-2 % Conv
2 82 56,7 61,5 66,7 52
Delta 11 Deltas 6,5 9,1 6,5
Muestra Areatotal (m?/g) Proweedor Casol Caso2 Delta entre casos
1 156 69,9 76,6 779 13
U.l-3 % Conv
2 157 75,3 76,1 78,3 21
Delta 1 Deltas 54 -0,5 04

Analizando los datos se obtienen los siguientes resultados:

- Se confirma que un cambio significativo en el area total del catalizador es reproducible en
los rendimientos obtenidos en ACE.

- Diferencias muy pequefia (1 m?/g) no implican un cambio en la actividad del catalizador.

- Las condiciones utilizadas en el caso de estudio 1 reproducen una mayor variacion en la
actividad del catalizador.

- Las condiciones del caso 1 resultan en datos de conversién mas parejos a los reportados por
el proveedor. Mencionar que parte de las diferencias obtenidas, se deben a que el proveedor
no dispone de la alimentacion real a cada una de las refinerias, si no que utiliza una carga
estandar para todas las pruebas. En el caso del estudio, al estar disponible, se utiliza en cada
caso la alimentacion real a cada una de las unidades de FCC.

- Por todo lo anterior y conjunto a los datos estadisticos analizando previamente, se decide

definir las condiciones del Caso 1 para la Carta de Control y para los futuros estudios de

Asistencia Técnica.

5.2 Validacion y conformidad

En esta fase, se definen y analizan los resultados obtenidos en las experiencias realizadas
orientadas evaluar la funcionalidad y versatilidad de la planta en modo comparativo frente a
los datos obtenidos en la PP DCR y en la unidad industrial. Para ello se hace uso de

alimentacion y catalizador de equilibrio de la U.I-2, por contarse con datos recientes de
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condiciones industriales, al igual que la correlacion llevada a cabo en la Planta Piloto. Se

muestran a continuacion las caracterizaciones de alimentacion y catalizador.

Tabla 9: Caracterizacion alimentacion a FCC U.1-2.

ALIMENTACION / MEZCLA RMHC DO FOPI cc
RESIDUO DE MHC (CARGA FUELOLEO DEPIROLISIS CARGA COMBINADA
TIPO DECARGA FRESCA)( DECANTED OIL (RECICLO) (FOPI) (73,2% p RMHC+ 25,3% p DO+1,5% p FOP1)
PROPIEDADES
Densidada 15 °C, kg/I 0,894 1,062 0,930 0,925
Azufre total, % p 0,0105 0,0532 0,047 205
Indice de refraccién a70 °C 1,479 1,607 1,517 1,509
C. Conradson, % p 0,06 3,49 0,09 0,58
ASTM-D-1160,°C
PI 207,0 175,3 260,0 287,0
5% vol 207,0 3156 274,0 403,0
10% vol 351,0 3495 288,0 410,0
20% vol 396,0 3710 306,0 423,0
30% vol 409,0 38233 318,0 433,0
40% vol 423,0 392,6 327,0 438,0
50% vol 434,0 4015 338,0 445,0
60% vol 445,0 4113 350,0 463,0
70% vol 461,0 4224 361,0 479,0
80% vol 475,0 436,1 374,0 524,0
90% vol 507,0 457,6 402,0 530,0
95% vol 536,0 4787 408,0 540,0
PF 546,0 572,9 414,0 545,0

Tabla 10: Caracterizacion catalizador de FCC U.I-2.

CATALIZADOR/MUESTRA E-CAT
ESTADO CATALIZADOR EQUILIBRIO
PROVEEDOR GRACEDAVISON
PROPIEDADES FISICAS
Distribucion Tamafio Particula
<150 um, %p 91,62
<105 um, %p 68,28
<80 pm, %p 44,51
<40 pm, %p 5,57
<20 pm, %p 0,07
APS, um 85,36
AS total, m?/g 81,0
AS Zeolita, m?/g 33,0
AS Matriz, m¥/g 48,0
Relacion Z/M 07

5.2.1 Estudio de las variables de operacion

Para poder analizar correctamente como afectan cada de unas variables operativas se define el

siguiente set de pruebas experimentales. El objetivo es poder analizar el efecto de cada una de

ellas de forma independiente sobre los rendimientos obtenidos. Para poder en un futuro

realizar las correlaciones del ACE con cada una de las U.I de FCC de la compafiia, es

necesario conocer previamente como afecta cada una de las variables de proceso a cada

rendimiento. Por ello, es importante aislar y estudiar el efecto de cada variable, incluido en la

medida de lo posible el tiempo de contacto y el tiempo espacial.

Se definen las siguientes 21 prueba experimentales, aislando las variables operativas.
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Tabla 11: Condiciones de operacion para el estudio de variables operativas.

N° Experiencia 1 2 3 4 5] 6 7 8 9 10 11
T2 Rx (°C) 490 500 510 490 490 490 490 490 490 490 490
tinyeccion (s) 120 120 120 150 120 90 60 120 120 120 120
Masa total carga (g) 24 24 24 24 24 24 24 48 3,2 24 1,9
Flujo Carga (g/min) 12 12 12 0,96 1,2 1,6 24 24 16 1,2 0,96
Masa catalizador (g) 9 9 9 9 9 9 9 9 9 9 9
C/O 38 38 338 338 338 38 38 19 2,8 3.8 47
WHSYV (h-1) 8 8 8 6,4 8 10,7 16 16 10,7 8 6,4
Caudal N, sccm 20 20 20 20 20 20 20 20 20 20 20
t contacto (s) 2,395 2,366 2,338 2,557 2,395 2,173 1,865 1,829 2,178 2,395 2,55
N° Experiencia 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21
T2 Rx (°C) 490 490 490 490 490 490 490 490 490 490
tinyeccion (s) 120 120 120 120 120 120 120 90 75 60
Masa total carga (g) 2,4 24 2,4 24 2,4 2,4 2,4 18 15 12
Flujo Carga (g/min) 1,2 1,2 1,2 1,2 1,2 1,2 1,2 1,2 1,2 1,2
Masa catalizador (g) 7 9 12 9 9 9 9 9 9 9
C/O 29 38 5 3,75 3,75 3,75 38 5,0 6,0 75
WHSYV (h-1) 10,3 8 6 8 8 8 8 8 8 8
Caudal N, sccm 20 20 20 10 20 30 20 20 20 20
t contacto (s) 2,004 2,395 2,982 2,517 2,395 2,289 2,395 2,391 2,385 2,383

Se definen las siguientes variables operativas objeto de estudio:

- Temperatura de reaccion: variable completamente independiente que se estudia en
incrementos de 10°C (Exp1l-3).

- Tiempo de inyeccién de la carga sin variacién de C/O: variable operativa que afecta

inevitablemente al tiempo de contacto y tiempo espacial. Para evitar sumar ademas el efecto
de un cambio de C/O, se debe modificar el caudal de hidrocarburo para mantener la C/O
constante en un valor de 3,8. Se estudiara su efecto modificAndolo desde 60 a 144 s (Exp 4-7).

- C/O con el caudal de hidrocarburo: afecta al tiempo de contacto y al tiempo espacial. Si no

se modifica el tiempo de inyeccidn, implica modificar a la vez la C/O. Se estudia su efecto
entre 0,96-2,4 g/min (Exp 8-11).
- C/O con la masa de catalizador: se pretende estudiar como afecta a los rendimientos y

selectividades la modificacion de la C/O a través del catalizador. Notese que al modificar la

altura de lecho, inevitablemente se modifica también el tiempo de contacto (Exp 12-14).

- C/O con el tiempo de inyeccion: se pretende estudiar como afecta a los rendimientos y
selectividades la modificacion de la C/O a través del tiempo de inyeccién. En este caso de
debe mantener el caudal de hidrocarburo constante (Exp 18-21).

- Tiempo de contacto: aunque no constituye en si misma una variable operativa, requiere de

estudio, ya que con cualquier cambio de las variables operativas se vera afectada. Para ello, se
decide modificar el caudal de N> que se alimenta por la parte superior del reactor
(operativamente supone una variacibn muy pequefia, pero no se pueden modificar los

caudales de N2 que aseguran la fluidificacion del lecho) (Exp 15-17).

27




Notese de la tabla anteriores, que existen condiciones en comun para todas las variables,

sefialadas estas experiencias en verde, ya que comparten condiciones de operacion.

Para el andlisis de los datos obtenidos, se representara el rendimiento en coque y conversion

de segundo orden en el ACE junto con el dato real de la U.l y los datos obtenidos al realizar la

curva de C/O en planta piloto para poder comparar los resultados.

Tabla 12: Condiciones de operacion en la Unidad Real (Test Run) y en Planta piloto.

CONDICIONES DE OPERACION TEST RUN CURVA C/O PP
CAT/OIL 39 71 75 6,2 6,1 78
Temperatura RX °C 490 490 490 490 490 490
Tiempo de residencia, s 8 3 3 3 3 3

El primer paso para una futura correlacién entre equipos es ajustar el rendimiento a coque y la

conversion de segundo orden con los valores reales de la U.l. , haciendo uso como se explico

en el apartado 4 (Herramientas de célculo para los rendimientos en FCC) de una hoja Excel

que incluye los ajustes de cada producto en funcion de la termodinamica de las reacciones

quimicas. Se representara posteriormente los rendimientos de los todos los productos para las

condiciones que mas se asemejen a los datos de la refineria.

- Temperatura de reaccion

Tabla 13: Resultados estudio del efecto de la Temperatura.

Conversion 2° Orden constante Coque constante
Conwersion Coque Coque Convwersion
2°orden 2°orden
U.I- 2 (Test run) 1,20 4,06 4,06 1,20
CURVA C/O PP 1,20 373 4,06 1,32
TEMPERATURA ACE 1,20 3,37 4,06 1,48

Rendimiento Coque (%)

Coque vs Conversién 22 orden

Conversién 22 Orden

+ CURVA C/O PP B TEMPERATURA (4902C /500 2C /5102C )

Conversién 22 Orden

U,J- 2 (Test run

Conversion 22 Orden vs Temperatura de Reaccion

¥=0,0075x- 2,7238
R= 0938

4% 495 500 505 510

¥ Resultados ACE Temperatura de Reaccion (2C)

Figuras 8: Analisis gréfico resultados efecto de la Temperatura.

Andlisis de resultados:

- Existe una tendencia lineal entre la temperatura de reaccion y la conversion de segundo

orden en el equipo de laboratorio ACE. Siguiendo la tendencia lineal de la conversion con la

temperatura, harian falta 524°C de temperatura de reaccion en el ACE para alcanzar la misma

conversion que en la U.I.
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- La selectividad a coque en estas condiciones es menor en el ACE: comparando los

resultandos a conversion de segundo orden constante, la produccion de coque es menor en el

equipo de laboratorio que en la U.l y en planta piloto (3,37% coque frente al 4,06% de la

unidad real de FCC).

- En este caso, debido a la menor selectividad del ACE a coque, se requiere una conversion

mayor para alcanzar el mismo nivel de coque. Se tendria que aumentar la conversion hasta

1,48 para reproducir el rendimiento a coque de 4,06%.

- Conclusion general: se debe operar el ACE con un incremento aprox. 34°C respecto de la

unidad real para obtener el mismo nivel de conversion pero se obtendra un rendimiento menor

en coque, que debera ser ajusta con otra variable operativa.

- Tiempo de inyeccion de la carga

Tabla 14: Resultados estudio del efecto del tiempo de inyeccion.

Conwersion 2° Orden constante

Coque constante

Conwersion
2°orden

Coque

Coque

Conwersion
2°0rden

U.I- 2 (Test run)

120

4,06

4,06

1,20

CURVA C/O PP

120

3,73

4,06

1,32

TIEMPO DE INYECCION

120

3,65

4,06

1,35

Rendimient Coque (%)

o

# CURVA C/O PP

Coque vs Conversién 22 orden

Conversién 22 Orden

4 TIEMPO DE INYECCION (144 $/120 5/90 5 /60 5)

UJl- 2 (Test run,

a0 60

M Resultados ACE

Conversidn 22 Orden vs Tiempo de inyeccién (s)

y =0,0036x+0,5608
R*=0,9264

80 100 120 140 160

Tiempo inyeccién (s)

Figura 9: Andlisis grafico resultados efecto del tiempo de inyeccion.

Analisis de resultados:

- Operando el ACE con una C/O similar a la U.l pero mayores tiempos de contacto, se

obtienen conversiones mas similares a las reales.

- Existe una relacion lineal entre el tiempo de inyeccion y la conversion. Siguiendo la

tendencia lineal de la conversion con el tiempo de inyeccidn, harian falta operar con 175 s de

tiempo de inyeccion en el ACE para alcanzar la misma conversion que en la U.I.

- La selectividad a coque aumenta con el tiempo de contacto, que se incrementa al aumentar

el tiempo de inyeccion. El rendimiento a coque resulta muy parejo al dato obtenido con la
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planta piloto y suficientemente cercano a la unidad industrial, siendo éste de 3,65% frente al
4,06% de la unidad real.

- Comparando la conversion a coque constante, se observa que el ACE requiere una
conversion mayor para alcanzar el mismo nivel de coque. Se tendria que aumentar la
conversion hasta 1,35 para reproducir el rendimiento a coque de 4,06%.

- Conclusion general: se debe operar el ACE con tiempo de inyeccion suficientemente alto
para que represente un tiempo de contacto mayor y una mejor selectividad a coque.

- C/O con el caudal de hidrocarburo

Tabla 15: Resultados estudio del efecto del caudal de hidrocarburo.

Conwersion 2° Orden constante Coque constante
Conwersion Coaue Coaue Conwersion
2° orden d 4 2°orden
U.I- 2 (Test run) 1,20 4,06 4,06 1,20
CURVA C/O PP 1,20 373 4,06 1,32
CAUDAL DE
HIDROCARBURO 1,20 3,50 4,06 1,42

Coque vs Conversién 2¢ orden Conversion 22 Orden vs Caudal de hidrcarburo (g/min)

14 y=-0,327x+ 1,404
R?=0,8536

08 ]

Rendimiento coque (%)

06

04

Conversion 22 Orden
m

08 12 0,2
Conversién 22 Orden
a 05 1 15 2 25

+ CURVA C/0 PP CAUDAL DE HIDROCARBURO ( 0,96g/min; 1,6 g/min; 1,2 g/min; 2,4 g/min) U.I- 2 (Test run) = Resultados ACE Caudal de hidrocarburo {g/min)

Figura 10: Analisis gréafico resultados efecto del caudal de hidrocarburo.

Andlisis de resultados:

- Operando el ACE con una C/O superior a la U.l y mayores tiempos de contacto, se obtienen
conversiones mas similares a las reales, encontrandose el éptimo una diferencia de 1 punto de
Cl/O.

- Existe una relacién lineal entre el caudal de hidrocarburo y la conversién. Siguiendo la
tendencia lineal de la conversién con el caudal de hidrocarburo harian falta operar con 0,65
g/min en el ACE para alcanzar la misma conversion que en la U.I. Sin embargo este valor no
sera posible ya que se encuentra muy por debajo del limite operativo del equipo, siendo este
de 1,0 g/min.

- La selectividad a coque aumenta al disminuir el caudal de hidrocarburo y aumentar la C/O.

El rendimiento a coque resulta muy parejo al dato obtenido con la planta piloto y
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suficientemente cercano a la unidad industrial, siendo éste de 3,5% frente al 4,06% de la
unidad real.

- Comparando la conversion a coque constante, se observa que el ACE requiere una
conversion mayor para alcanzar el mismo nivel de coque. Se tendria que aumentar la
conversion hasta 1,42 para reproducir el rendimiento a coque de 4,06%.

- Conclusion general: se debe operar el ACE con un caudal de hidrocarburo bajo para que
represente un tiempo de contacto mayor, una mayor C/O y una mejor selectividad a coque.
Pero este caudal esta limitado por limite operativo del equipo, siendo el tiempo de contacto
maximo de 2,55 s.

- C/O con la masa de catalizador

Tabla 16: Resultados estudio del efecto de la masa de catalizador.

* CURVA C/O PP

Conwersion 2° Orden constante Coque constante
Conwersion Coaque Coaue Conwersion
2°orden q i 2°orden
U.I- 2 (Test run) 1,20 4,06 4,06 1,20
CURVA C/O PP 1,20 3,73 4,06 1,32
MASA DE CATALIZADOR 1,20 3,61 4,06 1,37
Coque vs Conversion 2¢ orden Conversion 22 Orden vs Masa de catalizador (g)
,// 186
,r/
£ - = 14 -
§ « / e " y=0,0819x+0,1942
b —— 5 R=1
£ == S =
E 2 = & o8 -
= [
E 04

MASA DE CATALIZADOR (7 g, 9, 12 g) U.I- 2 {Test run) = Restltadns ACE Masa de catalizador (g)

Figura 11: Andlisis grafico resultados efecto de la masa de catalizador.

Andlisis de resultados:

- Operando el ACE con una C/O superior a la U.l y mayores tiempos de contacto, se obtienen
conversiones mas similares a las reales, encontrandose el éptimo una diferencia de 1 punto de
C/O y mismo tiempo de contacto que en la planta piloto.

- Existe una relacion lineal entre la C/O y la conversion. Siguiendo la tendencia lineal de la
conversion con la masa de catalizador harian falta operar con 12,3 g de catalizador en el ACE
para alcanzar la misma conversion que en la U.l. Sin embargo este valor no sera posible ya
que se encuentra encima del limite operativo del equipo, siendo este de 12 g.

- La selectividad a coque aumenta al aumentar la C/O modificando la cantidad de catalizador.

El rendimiento a coque resulta muy parejo al dato obtenido con la planta piloto y
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suficientemente cercano a la unidad industrial, siendo éste de 3,61% frente al 4,06% de la
unidad real.

- Comparando la conversion a coque constante, se observa que el ACE requiere una
conversion mayor para alcanzar el mismo nivel de coque. Se tendria que aumentar la
conversion hasta 1,37 para reproducir el rendimiento a coque de 4,06%.

- Conclusion general: se debe operar el ACE con una masa de catalizador alta para que
represente un tiempo de contacto mayor, una mayor C/O y una mejor selectividad a coque.
Pero este masa de catalizador esta limitada por limite operativo del equipo, siendo el maximo
posible de 12 g.

- Tiempo de contacto:

Tabla 17: Resultados estudio del efecto del tiempo de contacto.

Conwersion 2° Orden constante Coque constante
Conwersion o SR Conwersion
2°0rden q q 2°0rden
U.I- 2 (Test run) 1,20 4,06 4,06 1,20
CURVA C/O PP 1,20 373 4,06 1,32
TIEMPO DE CONTACTO 1,20 3,70 4,06 1,33

Rendimiento Coque (%)

# CURVAC/O PP

i0 ‘] v .
Coque vs Conversidn 22 orden Conversién 22 Orden vs Tiempo de contacto (s)

y=0,125x+ 0,6636
R?=0,9993

Conversién 22 Orden

rl 12 16 20
Conversién 22 Orden

 TIEMPO DE CONTACTO (10 scem; 20 scem; 30 sccm) Ul 2 (Test run) )
¥ Resultados ACE Tiempo contacto (s)

Figura 12: Andlisis gréfico resultados efecto del tiempo de contacto.

Analisis de resultados:

- Se observa una clara relacion entre el tiempo de contacto y el rendimiento a cogue. Este
efecto es mucho mas acusado que su impacto en la conversion. Véase que en la grafica de
conversion frente a tiempo de contacto, esta permanece practicamente constante.

- Es decir, cuando se requiera modificar el rendimiento en coque sin realizar una cambio en la
conversion, lo méas adecuado sera modificar el tiempo de contacto.

- El caudal de N2 modificado para este estudio, no resulta practico como variable operativa, ya
que el margen de actuacion es demasiado pequefio para producir un cambio significativo en el

tiempo de contacto.
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- Modificando el caudal de hidrocarburo dentro de los margenes operativos se consiguen las
mayores variaciones en el tiempo de contacto.

- Con estas modificaciones, se ha conseguido mayor rendimiento a coque resultando éste a
conversion constante de 3,7%.

- Conclusion general: se debe operar el ACE con el tiempo de contacto que mejor reproduzca
el rendimiento a coque y alcanzar la conversion necesaria modificando otras variables como
temperatura de reaccion y/o C/O.

- C/O con el tiempo de inyeccidn:

Tabla 18: Resultados estudio del efecto de la C/O con el tiempo de inyeccion.

Conwersion 2° Orden constante Coque constante
Conwersion SwiE SR Conwersion
2°0orden q q 2°0rden
U.I- 2 (Test run) 1,20 4,06 4,06 1,20
CURVA C/O PP 1,20 3,73 4,06 1,32
TIEMPO DE INYECCION 1,20 4,22 4,06 1,15

Rendimiento Caque (%)

Coque vs Conversién 22 orden

Conversién 22 Orden vs Tiempo de inyeccion (s)

16

15
y=-0,0028x+ 12787

14 R*=0,9263

12

05

08

\
Conversién 22 Orden

"

f

Conversién 22 Orden 0.6

+ CURVAC/O PP TIEMPO DE INYECCION Uk 2 (Test run) . I Y
® Resultados ACE Tiempo inyeccién (s)

Figura 13: Analisis gréafico resultados efecto de la C/O con el tiempo de inyeccion.

Andlisis de resultados:

- Se confirma la misma tendencia que modificando solo el tiempo de contacto. Este efecto es
mucho mas acusado en el rendimiento en coque que su impacto en la conversion. Véase que
en este caso se estan sumando varios efectos: el aumento en el tiempo de contacto y aumento
de C/O.

- Este forma de operar sobre las variables es la que genera mayores variaciones tanto en la
conversion como en el cogue.

- Modificando el caudal de hidrocarburo dentro de los margenes operativos se consiguen las
mayores variaciones en el tiempo de contacto.

- Con estas modificaciones, se han conseguidos los mejores resultados, tanto en coque como
en conversion.

- Conclusion general: se debe operar el ACE con el tiempo de inyeccion y C/O que mejor

reproduzca el rendimiento a coque y la conversion.
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5.2.2 Correlacion U.1 vs PP vs ACE

Con los resultados en el estudio de variables de operacion, se prosigue con la experimentacion
dedica a conseguir una buena correlacion entre la unidad industrial y el equipo de laboratorio
ACE. Como se explicd anteriormente, para las evaluaciones de catalizadores de FCC
ofertados por diferentes proveedores, histéricamente se ha hecho uso de la planta piloto de
FCC. Por ello, se comparan los mejores resultados obtenidos con el equipo de laboratorio con
los obtenidos en planta piloto y se verificard su posible uso. Se realizara una curva de
conversion, modificando la C/O al igual que se realiza en la planta piloto, para evaluar las
selectividades de todos los productos en un rango de conversion cercano al actual de la unidad
real. Se muestran las condiciones seleccionadas a modo de tabla:

Tabla 19: Condiciones de operacion para correlacién.

U.I-2 (TEST RUN) [PLANTA PILOTO ACE

N° Experiencia 1 2 3
Temperatura de Reaccion (°C) 490 490 530 530 530
Tiempo de inyeccion (s) 90 90 90
Flujo Carga (g/min) 12 12 1.2
Masa total carga (g) 18 18 18
Masa catalizador (g) 6,0 9,0 12,0
C/O 39 7,07 358 5,0 6,7

WHSV (h-1) 12 8 6
Caudal N, sccm 20 20 20
Tiempo de contacto (s) 8,55 2,61 1,78 2,36 2,94

Para poder establecer una buena correlacion, los objetivos primarios son reproducir los

valores de conversion y coque de la unidad real:

Tabla 20 Objetivos a conseguir en la correlacion.

OBJETIVOS
Conwersion 2° Orden 1,20
Conwersion (%) 54,6
Coque (%) 4,06

Se incrementa la temperatura de reaccion en 40°C respecto de la unidad real.

El tiempo de inyeccién debe ser suficientemente alto para que represente un tiempo de
contacto mayor y una mejor selectividad a coque, dentro de los limites operativos.

Es preferible operar con caudal de hidrocarburo bajo para que represente un tiempo de
contacto mayor, una mayor C/O y una mejor selectividad a coque.

Como se discutio anteriormente, la variacion del caudal de N2 no supone un aumento de
tiempo de contacto suficiente, por lo que se decide no tenerlo en cuanta en el futuro como

variable operativa y dejar este fijo en 20 sccm (Ncm®min).
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Forma de realizar la curva de C/O

- La variacion del caudal de hidrocarburo no resulta practica y se perderia la principal ventaja
del equipo por tiempos experimentales. EI equipo no esta disefiado para tener que cambiar el
caudal de hidrocarburo en cada experimentacion y por ello, le limita el hecho de que es
necesaria la calibracion de la bomba de forma manual por el operador antes de cada cambio
de consigna. Por ello, no se podrian realizar de forma automatica una secuencia de 6
experiencias cambiando entre ellas el caudal.

- La variacion del tiempo de inyeccidn si resulta practica, ya que una vez elegido el caudal, el
tiempo de inyeccion es programado de forma independiente para cada experiencia. Sin
embargo, la tendencia en el rendimiento a coque resulta mucho més acusada que la mostrada
en planta piloto y en la unidad industrial. Ademas, posee un mal ajuste al principio siguiente:
“El rendimiento en coque es lineal con la conversién de 2° orden (9) (10). A conversion de 2°
orden cero, el rendimiento en cogue no es cero y es equivalente al coque aportado por la carga
(calculado como el 50-100% del carbono Conradson).” Es decir, todos los ajustes realizados
con la misma alimentacion, deben tener una ordenada en el origen comdn, y en el caso de la
curva del ACE resulta en un ajuste muy pobre, con un coeficiente de determinacion del
93,0%.

- Se observa claramente, que desviaciones del tiempo de inyeccién no siguen la misma
tendencial lineal que deberia por principios de la quimica del proceso. Si se dejase libre este
ajuste, resultaria en un valor de rendimiento a coque negativo para un valor de C/O de cero, lo

cual contradice los principio de que existe parte de cracking térmico.

Coque vs Conversién 22 Orden

Y =8,5763x- 5,2405
R? =0,9426

8

6 Y= 3,1804%+ 0,4
R = 0,5681

4 P

2

0

2

Rendimiento Coque (%)

1] 0,2 04 06 08 1 1.2 1,4 16 18
Conversién 22 Orden

# Variacion del tiempo de inyecccion en ACE — Ajuste lineal con 0.0 funcién CCR

Ajuste lineal con 0.0 libre

Figura 14: Analisis grafico resultados efecto de la C/O con el tiempo de inyeccion.

- Al modificar la C/O a través del cambio de masa de catalizador, también se modifica el
tiempo de contacto, pero la tendencia mostrada es mas similar a la obtenida en el FCC real.
- Se debe comenzar operando a una relacion de C/O superior a 1 respecto de la llevada por la

U.1, por lo que se tomara para el punto central de la curva una C/O de 5.
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- Conclusién general: debido a las grandes diferencias en los tiempos de contacto entre el

ACE y la U.1-2, el equipo debera operar a unas condiciones de caudales de hidrocarburos

bajos y tiempos de inyeccion altos (para llevar el tiempo de contacto mas alto posible) y aun

asi, compensar con una temperatura de reaccion y C/O mas severas para alcanzar los mismos

niveles de conversion.

Analisis de resultados:

Coque vs Conversion 22 orden

FG vs Conversion 22 orden
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Figura 15: Analisis gréafico rendimientos frente a conversion.

- Como se puede observar en todas las graficas, se consigue un muy buen ajuste de los datos

del ACE frente a la U.l en casi todos los productos.
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- En todos los productos a excepcion del Fuel Gas, la correlacién incluso es més cercana a 1os

datos de la U.l que los de la Planta piloto.

- ElI ACE no reproduce correctamente el rendimiento en Fuel Gas, no infraestima. Es debido a
que no sigue el principio del craqueo térmico: A conversion de 2° orden igual a cero el
rendimiento en FG tampoco es cero (aunque no hay forma teorica de calcularlo) (9). La
tendencia es cuadratica y tiene forma de U. Esto es debido a que es funcion de la temperatura
del fondo del riser, no de la conversion. (11)

- Repasando brevemente las diferencias en los equipos: al no contar el ACE con un Riser al
uso, el hidrocarburo no se encuentra con el catalizador circulante a temperatura de
regeneracion en el fondo del Riser, y por eso no se produce tanto craqueo térmico. En el ACE
el catalizador y el hidrocarburo se ponen en contacto directamente a la temperatura de
reaccion, por lo que difiere mucho de la configuracion real. Tanto en la U.l como en la Planta
Piloto, el hidrocarburo sufre un choque térmico llamado “Efecto plancha” por encontrase con
el catalizador a temperaturas de hasta 750°C, que repercute en un primer craqueo térmico que
se produce en la base del Riser. Al no suceder asi en el ACE, el rendimiento a Fuel Gas
resulta muy inferior.

Interpolando los datos obtenidos a conversidn constante y a coque constante se obtienen los
siguientes resultados:

Tabla 21: Selectividad a productos interpolada a conversion constante.

Rendimientos (% p) U.I-2 (TEST RUN) PLANTA PILOTO ACE

Conwersion 54,60 54,60 54,60
Conv. 2°orden 1,20 1,20 1,20
FUEL-GAS 1,53 1,48 1,13
LPG 9,36 9,34 9,67

GNL 39,61 40,06 40,35

LCO (190-370°C) 26,40 28,94 25,42
DO (370+°C) 19,00 16,46 19,98
COQUE 4,06 3,73 3,92

Tabla 22: Selectividad a productos interpolada a coque constante.

Rendimientos (% p) U.I-2 (TEST RUN) PLANTAPILOTO ACE
Conwersion 54,6 56,9 54,6
Conv. 2° orden 1,20 1,32 1,25
FUEL-GAS 1,53 1,49 1,17
LPG 9,36 9,84 9,94

GNL 39,61 41,35 40,53

LCO (190-370°C) 26,40 28,63 25,32
DO (370+°C) 19,00 16,46 19,1
COQUE 4,06 4,06 4,06
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6. CONCLUSIONES

Las principales conclusiones que se han obtenido en este estudio son:
- La unidad de laboratorio ACE tiene una elevada repetitividad y es robusta en los resultados.
- Del estudio de las diferentes variables de operacion, de forma general se puede afirmar:

o Latemperatura de reaccion en el ACE debe ser al menos 40°C superior a la real para
alcanzar la misma conversion.

o La relacion de C/O en el ACE debe ser al menos 1 punto superior a la real para
alcanzar la misma conversion.

o La selectividad a coque en el ACE es altamente dependiente del tiempo de contacto,
por lo que sera la variable a modificar cuando se requiera ajustar este rendimiento sin
modificar significativamente la conversion.

o La forma de variar la C/O en el ACE que tiene un impacto mayor en el coque y en la
conversion es modificando el tiempo de inyeccién, resultando esta pendiente
exagerada en comparacion con los datos reales y los obtenidos en Planta Piloto.

o La forma de variar la C/O en el ACE con el caudal de carga, se descarta por no
resultar operativa.

o La forma de variar la C/O en el ACE aconsejada es modificando la cantidad de
catalizador, por resultar la mas proxima a los datos de Planta Piloto.

o Se deberd analizar independientemente las condiciones de correlacion para otras
unidades reales con tiempos de residencia mas cortos y mas semejantes a los
alcanzables en el ACE.

- La unidad ACE no reproduce correctamente el rendimiento en Fuel Gas de un FCC real y
por ello no es valida para comparar la resistencia a la contaminacion por metales de diferentes
catalizadores, ya que este factor resulta en cambios significativos en el Fuel Gas.

- La unidad ACE reproduce correctamente los demas rendimientos obtenidos en un FCC, de
forma que resulta valido para correlacionar las unidades reales.

- Cuando una evaluacion de catalizadores esté condicionada a la calidad de los productos
liquidos (por ejemplo, aumentar el octanaje de la gasolina o mejorar el indice de cetano del
LCO), la unidad ACE podria emplearse como pase previo a planta piloto, con el fin de
optimizar los recursos disponibles y disminuir el tiempo y coste asociado a dicha actividad.
Pero no es Util para caracterizacion de productos por la poca muestra generada.

- La microplanta ACE podria emplearse para evaluar catalizadores de FCC al reproducir

correctamente casi todos los productos obtenidos en las condiciones dptimas de correlacion.
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8 ANEXOS

1- PRID FCC SHEET  2- P&ID FCC SHEET

Anexos 1y 2: P&ID Planta Piloto DCR 1.pdf 2.pdf

3- Bruker RGA 450
GC.pdf

4- Agient 6890 N
Anexo 4: Agilent 6890 N GC GC.pdf

5- Reactor ace. pdf

Anexo 5: Disefio reactor ACE

Anexo 3: RGA Bruker 450 GC

6- P&ID ACE 7- P&ID ACE
Anexos 6 y 7: P&ID Microplanta ACE  R+MM-1010-pdf R+MM_1010.pdf

8- BOM ACE R+MM
Anexo 8: BOM ACE 220V UNIT 104.pdf

9- FDS en_COPPER

Anexo 9: Catalizador de 6xido de cobre®PE (RARE EARTH

10- SERVOMEX
Anexo 10: Analizador online Servomex- 01440D1STD ~ AT100-pdf

11- Balanza de
Anexo 11: Balanza de precision Radwag PS 750/ Precision ModeloPS7

12- Mufia
Nannetti. pdf

13- Estufa
Memmert. pdf

Anexo 12: Mufla de calcinacion Nannetti

Anexo 13: Estufa de laboratorio Memmert
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