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INTRODUCCION

El proceso de desintegracion catalitica fluidizada, FCC (Fluidized Catalytic Cracking) es
una unidad que convierte destilados pesados como gasobleo o residuos a fracciones mas
ligeras como gasolinas o LPG por medio del uso de catalizadores de desintegracion. Una
unidad tipica FCC puede convertir grandes cantidades de material pesado en productos
de mayor valor agregado, el beneficio global econdmico de una refineria puede verse
incrementado considerablemente si se tienen estrategias de control y optimizacion
implementadas. El andlisis y control de los procesos FCC han sido conocidos por su
constante cambio debido a las caracteristicas siguientes

posee una hidrodindmica muy complicada y poco conocida,

se tienen cinéticas complicadas para la desintegraciéon de las fracciones pesadas de
hidrocarburos y para la reaccién de combustion del coque,

hay una fuerte interaccion entre el reactor y el regenerador y

existen muchas restricciones en la operacién.

LW M=

Los objetivos de este trabajo fueron: resolver un modelo en régimen permanente
para el sistema reactor- regenerador y desarrollar y aplicar un esquema de simulacién
para la simulacion del sistema.

Al resolver el conjunto de ecuaciones de conservacion de masa y energia
acopladas con un caso cinético de diez especies se predicen los perfiles de composicion y
temperatura del reactor tubular (PFR) adiabatico, con perfil de velocidad plano y para el
regenerador se obtienen valores para los flujos de: calor, molares de CO2, CO vy aire, asl
como de temperaturas de operacion y pared al considerar un reactor de mezcla completa
perfectamente agitado (CSTR).

El desarrollo y aplicaciéon de un esquema de simulacién con un enfoque modular
secuencial, estructurado para cuatro moédulos y codificado en lenguaje Fortran permitié
resolver el modelo que consta de once ecuaciones diferenciales y 67 algebraicas, cuyo
resultado se muestra en forma grafica y finalmente, es comparado con resultados
reportados en la literatura.

b TRAIS AON
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CAPITULO 1
GENERALIDADES

1.1 Introduccién

La desintegracién catalitica de gasdleos es probablemente el proceso catalitico
mas importante desde el punto de vista econémico, es uno de los desarrollos técnicos
mas significativos del siglo XX con una alta eficiencia en la capacidad de produccion al
obtener una gran fraccién de combustibles de alta calidad por cada barril de gaséleo

alimentado.

La desintegracion térmica de fracciones pesadas de petréleo crudo fue
primeramente usado como un proceso de refinacion alrededor de 1913. EIl proceso de
desintegracién catalitica selectiva fue introducido por Houdry en 1928, cuyos productos
fueron probados en autos de carreras Bugatti. La primera planta comercial de lecho fijo
inici6 operaciones en 1936, y no fue hasta 1942 que se dio el cambio de operacién de
lecho fijo a lecho fluido continuo y con regeneracién del catalizador.

La introduccion de los catalizadores de zeolitas para la desintegracion catalitica fue
aproximadamente en 1962, esto permitié un incremento considerable en la actividad
catalitica y una mayor selectividad hacia la gasolina. En 1986 se dio un desarrollo
significativo con la aplicacion de la zeolita ZSM-5 para mejorar el octanaje en la gasolina.
Actualmente, se consumen mas de 1400 millones de toneladas por dia de catalizador
para este proceso en todo el mundo, procesandose mas de doce millones de barriles por
dia de gasdleo.

1.2 Descripcién del proceso de desintegracion catalitica (FCC)

La desintegracion catalitica de gaséleo para la produccion de gasolina se lleva a cabo
a una temperatura de alrededor de 525°C, el contenido de coque en el catalizador es
aproximadamente de 1 a 2% en peso, el cual es regenerado por medio de aire hasta
alcanzar entre 0.4 a 0.8 %. Uno de los primero modelos se encuentra en la figura 1.1
(Zens & Othmer-1960). Algunas de las caracteristicas tipicas son mostradas en la tabla
1.1.

El gasoéleo es alimentado en el fondo del reactor (riser) a través de un distribuidor de
placa perforada, el cual entra en contacto con el catalizador regenerado que provocara la
desintegracion de las cadenas largas de hidrocarburo presentes en la materia prima para
formar gasolina, gases ligeros y coque depositado en la superficie del catalizador, a la
salida del reactor se tienen dos ciclones con la finalidad de separar los gases del
catalizador sélido y disminuir su desgaste mecanico. Este catalizador se pone en
contacto con vapor para eliminar posibles residuos de hidrocarburo y posteriormente se
envia por medio de una linea de transferencia hacia el reactor regenerador para llevar a
cabo la combustion del coque por medio de aire alimentado en la parte inferior, También
en el regenerador se tiene presentes dos ciclones para evitar a pérdida de! catalizador.




GENERALIDADES

Tabla 1.1 (Zens & Othmer-1960) Caracteristicas tipicas del proceso FCC

Capacidad media

15,000 barriles/dia, 2390 m“/dia

Diametro de catalizador de silica-alumina

20-80um

Inventario total de catalizador

250 Toneladas

Cantidad de catalizador en el regenerador

100 toneladas

Densidad del catalizador kg/m”

Reactor y regenerador 320-560
Agotador 480-640
Flujo de catalizador 24 ton/min
Flujo de catalizador hacia ciclones 7 ton/min
Pérdidas de catalizador 2 ton/dia
Velocidad superficial en el reactor y 0.5-1.3m/s

regenerador

gas efluente

[——vapor

o=
recirculacion

soplador de aire

1

vapor de dispersion

productos del reactor

recipiente con ciclones

vapor de agotamiento

calentador de aire

reactor elevador (riser)

alimertacion
fresca

Figura 1.1
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GENERALIDADES

1.3 REACCIONES QUIMICAS DE DESINTEGRACION CATALITICA FLUIDIZADA

La cantidad de gasolina (fraccién de componentes del petrdleo contenidos entre C5-
C10 con un intervalo de ebullicion de 70 a 220°C) presente en un barril de petréleo crudo
varia considerablemente dependiendo de su origen, por ejemplo, un crudo pesado de
Venezuela puede, virtualmente, no tener gasolina en su destilado, sin embargo, un crudo
ligero de Argelia tiene un 30%, aproximadamente; En ambos casos existe un significativo
incentivo por convertir las fracciones pesadas de petrdleo crudo a gasolina u otros
combustibles para transporte. La desintegracién catalitica fluidizada (FCC) es un proceso
en el cual las fracciones pesadas del petrdleo crudo, como el gasoleo (fracciones
contenidas entre C20-C40 con un intervalo de temperatura de ebullicion entre 350-550°C)
o residuos de una destilacion a vacio (fracciones mayores a C40 con temperaturas de
ebullicibn mayores a 550°C) son fraccionados a cadenas de hidrocarburos contenidos en
el intervalo de la gasolina, es decir, el peso molecular disminuye.

Las principales reacciones que se llevan a cabo durante la desintegracién catalitica
estan resumidas en la tabla 1.2 y los ejemplos de reacciones comunes estan ilustradas en

la figura 1.2

Tabla 1.2 Principales reacciones que se llevan a cabo én la desintegracion catalitica de gaséleos

Reactivo Reaccion Productos
Alcanos Desintegracion Alcanos + Alquenos
Desintegracion Alguenos LPG
Ciclizacién Naftenos
Isomerizacién Alquenos ramificados—Alcanos |-
Alquenos ramificados R
Transferencia de H Alcanos

Condensacion y|Coque (hidrocarburo pobre en
deshidrogenacion hidrégeno)
Desintegracion Alquenos

Naftenos
Deshidrogenacion Cicloalquenos --Aromaticos
Isomerizacion Naftenos con diferentes anillos

Aromiiticos no sustituidos + Alquenos.

Desintegracion de cadena lateral

Aromaticos Alquilaromatico diferente

Transalquilacién Paliaromaticos --- Coque

Deshidrogenacion
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Figura 1.2 Ejemplos de reacciones comunes que ocurren en el proceso de desmtegramén
catalitica fluidizada

A. Desintegracion de alcano
ALCANO DE CADENA LARGA —— > ALCANO Y ALQUENO DL CADENA CORTA

CigHzg ——— CiHis + CiHyy

B. Dealquilacion de aromaticos ramificados

N -CH2CH2CH3 N
- . O:) + CH2=CH2CH3

c¢. Desintegracion de naftenos

O\/) —— O + 2C2H4

d. Transferencia de hidrogeno

NAFTENO + ALQUENO ———— . AROMATICO + ALCANOS

O +C=C.C — @ + C-C-C
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E. Isomerizacion

F. formacion de coque

CH2'= CHCH3 + H'— CH3CH-CH3 == |C == C==C[

216 == C==C[ — [H2C=CH-CH2-CHCH2CH2 | + H'

L

hidrocarburo
policiclico aromatico

La desintegracion de una cadena larga de un alcano produce un alcano de una
cadena mas corta y un alqueno (reaccion A). Los aromaticos policiclicos ramificados son
frecuentemente dealquilados hacia su correspondiente aromético de origen como se
muestra en la reaccion B. Los naftenos policicliclos son convertidos a naftenos
monociclicos y alquenos (reaccion C). En las reacciones de transferencia de hidrogeno,
como la D, los alquenos son reducidos a aicanos por naftenos, los cuales a su vez son
convertidos a aromaticos. Los alcanos de cadena recta se transforman en alquenos
ramificados (reaccion E) por medio de las reacciones de isomerizacién acido catalizadas.
Finalmente, las reacciones de deshidrogenacion y ciclizacién en sitios acidos fuertes
llevan a la formacion de hidrocarburos polinucleares, los cuales se adsorben fuertemente
en los sitios acidos, provocando pérdidas de actividad y /o la formacién de multiples capas
de coque, las cuales ocluyen los sitios activos del catalizador (reaccion F); la formacion
de coque es catalizada por los sitios acidos y metdlicos de la deposicion de metales.
Ademas, el coque pirolitico puede formarse térmicamente debido a la alta temperatura de
operacion del proceso de desintegracion catalitica.

f ey
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El efecto global de estas reacciones es la desintegracion primaria de los hidrocarburos
pesados que tiene como producto a los hidrocarburos del intervalo de la gasolina, seguido
por la desintegracion secundaria que produce los indeseables gases ligeros, ademas se
deposita alrededor del 0.8 % al 1 % de coque sobre el catalizador.

1.4 MECANISMOS DE REACCION

Las reacciones de desintegracion involucran la ruptura de enlaces C—C lo cual
genera carbocationes (iones carbenio y carbonio) catalizados por sitios acidos en un
sélido acido que esta compuesto de SiO—AI;O; y zeolitas. Un ion carbenio es un atomo
de carbono tricoordinado  cargado  positivamente,  como por  ejemplo
CH;—CH,—C'H—CH;, mientras que un jon carbonio es un atomo de carbono
pentacoordinado cargado positivamente, como por ejemplo CH;—CH,—C'H;—CHjs.
Estos carbocationes se forman en los sitios acidos de Bronsted y Lewis del catalizador de
desintegracion. Un esquema del mecanismo convencional para la desintegracion
catalitica con un ion carbenio como intermedio se muestra en la tabla 1.3 (mecanismo A),
involucra la iniciacién de un sitio acido de Bronsted o Lewis por protonacién o eliminacion
de H+, respectivamente (ecuaciones A y B). La propagacion ocurre por la transferencia
del hidruro y la desintegracion por la (3-escision (reacciones C y D), también pueden
ocurrir por la reaccién de un alcano con un sitio acido de Bronsted para formar un ion
carbonio, el cual puede reaccionar via pB-escisién para formar un alcano mas pequeino y
un ion carbenio o experimentar la eliminacion de H2 para producir un ion carbenio grande
(mecanismo B, ecuacion E). Las rcacciones de terminacion para los mecanismos Ay B
involucran la reaccién de un ion carbenio con una base de Bronsted para formar un
algueno mientras se reforma un sitio acido de Bronsted, y una base de Lewis para formar
un alcano y reformar un &cido de Lewis, o un ion hidruro del coque para formar un alcano.

TABLA 1.3 Esquema del mecanismo convencional para la desintegracién catalitica
Meeanismo A {reaccion a través del ion carbenio)

Paso de iniciacién

PROTONACION
R—CH=CH—R; + HZ & R—CH;—CH'—R,+Z’ A
ALQUENO Sl:l'lO ION CARBENIO
BROggTED

TRSIS CON
FALLG D
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ELIMINACION DE H

Ri—CHz—CHr—R; + L & R—CH;—CH™—R;+HL .. B
ALCANO SITIO ION CARBENIO
DE
LEWIS

Paso de propagacion (lransfér_encia del hibrido)
: Ll TRANSFERENCIA DE H
R|—CH; —CH'—R; + R—CH—CHr—R, - &
ION CARBENIO ALC_ANO
Ri—CHz—CHz—R; + Ri—CH; —CH'*—Rs  ...C

ALCANO . -~ 10N CARBENIO

Paso de desintegracion (B3-escision)

Brios o
Ry—CH; —CH'—R,.. & R'3—CH=CH—Rs wD
ION CARBENIO " ION - ALQUENO

CARBENIO
Mecanismo B (iniciacién y déSimegrziéién del alcano a través del ion carbonio)
R—CH;—CH>—R; + ‘HZ. G:R|+Cl{z;—cH-3—Rz + Z
SII0 " 10N CARBENIO
DE .=
BRONSTED"

&

PERDIDA DE H,

Rl——CHz —CH‘—R; + Hz

ION CARBENIO
R]‘ + CH;-—CHz—Rz

ION CARBENIO

TRSIN COW
m GEN




GENERALIDADES

Ademas de las reacciones de la desintegracion primaria de la tabla 1.3 hay un
nimero de reacciones secundarias que se llevan a cabo durante la desintegracién de
hidrocarburos, como son la isomerizacién estructural y/o cis-trans, la alquilacién de
aromaticos, la ramificacion, ciclizacion y polimerizacién.

Algunos mecanismos propuestos para otras reacciones importantes en la
desintegracion catalitica de gaséleo son:

i, Dealquilacion acido catalizada y formacién de alqueno

CH; CH; CHj
| : ! I
CeHs—CH+H* — CeHs + HC* - CeHs + HC '+ H*

| Lo |
CH; CH3; CH;

i, Isomerismo acido-catalizada.

* Extraceién H* :
CH;3;CH,;CH,CH3 + H* — - CH3C*HCH,CH3 (ion carbonio secundario) + H3

CHj
Isomerizacién |

CH;3C*HCH;CH; — - CH3C*CHa(ion carbonio lcrcfario)

CH; CH3;
| hidrogenacion |

CH;C’CH; + Hy - CH;CHCHj; + H*

La isomerizacion estructural de alcanos y alquenos son reacciones importantes
que permiten incrementar el numero de octano para los hidrocarburos contenidos en el
intervalo de la gasolina, se ven favorecidos por la inestabilidad de los iones carbenio
primarios, los cuales isomerizan a iones carbenio secundarios y terciarios, ya que la
estabilidad se incrementa en el orden de primario, secundario y terciario.




CAPITULO 2
ESQUEMAS DE REACCION Y MODELOS CINETICOS

Los elementos principales que integran todos los componentes del petréleo son el carbono y el
hidrégeno. E! contenido de carbono e hidrégeno en diferentes petroleos oscila dentro de unos limites
relativamente estrechos, constituyendo, en promedio, para el carbono de 83.5 a 87%, y para el hidrégeno de
115 a 14% y en cantidades muy pequefas estan presentes también otros elementos, principalmente
metales: vanadio, niquel, hierro, magnesio, cromo, titanio, cobalto, potasio, calcio, sodio y otros. En la
practica, el peso molecular de las fracciones pesadas del petroleo crudo oscilan entre 300 y 100, los cuales
representan una mezcla de sustancias de composicién y estructura excepcionalmente diversas. Los tipos de
compuestos que entran en esta mezcla se pueden enumerar tan solo aproximadamente:
a. alcanos macromoleculares Cp Hzn,2
cicloalcanos mono y policiclicos con cadenas de alcanos laterales largas o cortas desde CuHz,
hasta CqHzn.10
c. arenos mono y policiclicos con cadena de alcanos laterales desde CnH2n-6 hasta CnHzn.as
d. cicloalcanos-arenos policiclicos mixtos (hibridos) con cadenas de alcanos laterales desdeCqHzn.
ghasta CyHzp 22

e. diversos compuestos organicos de caracter policiclico hibrido cuyas moléculas constan de anillos,
de ciclos puramente carbonados que contienen heteroatomos: azufre y , a veces, oxigeno o
nitrégeno, asi como de cadenas de alcanos largas o cortas

f. sustancias resino-asfalténicas que son las mas complejas en estructura, se caracterizan por la
estructura policiclica y por la presencia obligatoria de oxigeno, en éstas se concentra también la
masa principal de nitrégeno y de metales.

La necesidad de representar la complejidad del proceso de reaccidon para esta mezcla
multicomponente dio pie a la propuesta de un conjunto de modelos cinéticos que a continuaciéon se muestran
en forma simplificada

2.1 El modelo de tres especies
Una propuesta basada en la representacion de grupos de componentes similares en un conjunto o

corte llamado “lump” fue el modelo de Weekman (1968), el cual considera una reaccién en paralsto del
gasdleo para producir gasolina y el conjunto de coque y gases ligeros (figura 2.1)

3]
GASOLEO >  GASOLINA

COQUE + GASES

FIGURA 2,1 ESQUEMA DE TRES “"LUMPS"
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Para este caso se consideré una reaccion de segundo orden con respecto al gaséleo (especie 1) y de
primer orden para la gasolina (especie 2), con las expresiones de rapidez de reaccion siguientes

dy d ' dy,
d)ll = "ko)'|z¢ ;'z (k|Y| z)'z)¢ "(’]y: = (kJle +koy,)¢
donde  k; =k, +k; :

¢ cs la funcion de decaimiento del catalizador dada por @ =e¢™*

2.2 El modelo de cuatro especies

Yen (1987) y L.ee(1989) propusieron el modelo de cuatro “lumps” ya que se considera por separado el coque
(especie 3) de los gases ligeros (especie 4), el esquema esta representado en la figura.2,2; las expresiones
de rapidez para las especies 1 y 2 son semejantes a las del modelo de Weekman(1968) con los coeficientes
cinéticos dados por las relaciones siguientes

ko = k| + k3
Ka = kay + ka2
k2 =Kka; + K22

y las expresiones de rapidez para el gas (especie 3) y el coque (especie 4) son

d d 2
d)’lz = (kyy," +kay,)¢ (i‘ = (kpy,” +Kpy,)d

Ancheyta, Lopez (1997) consideraron que era necesario predecir el rendimiento de gas seco
(hidrégeno, metano, etano y etileno) por separado del gas LPG (propano, propileno, n-butano, isobutano y
butenos) lo cual les permitié presentar el esquema de cinco especies (figura 2.3). La expresién de rapidez
para el gaséleo es similar a las anteriores solamente que

ko = k| + k:y
ka = Kay + Kap
kar = ka1 + Kasz

y para la gasolina es la misma, solamente que

kz = Kay + Kop
ka1 = Kany + Kazz
Para el gas LPG (especie 3") y para el gas seco (especie 5) se tiene




d "
;I: —"Jll)'I +haya —key,"¢

d Ll
-dyls. = lezle +Kaay, —Kays')é

La expresién de rapidez para la formacion de coque es equivalente a los esquemas anteriores,

ki
GASOLEO » GASOLINA
kaz k3 [S73 Kz
COQUE GAS

FIGURA 2.2 MODELO DE CUATRO "LUMPS"

2.3 El modelo de cinco especies

ka2
Ky © Kaz i
GASOLEQ ——————® GASOLINA. — % GAS SECO
Kan
Kiz Kapg ky
ka2
COQUE LPG

FIGURA 2.3 ESQUEMA DE CINCO "LUMPS"

Los valores de los coeficientes cinéticos ' y las energias de activacion para los esquemas anteriores
estan resumidos en las tablas 2.1y 2.2, respectivamente, y corresponden a la temperatura de 1000°F




ESQUEMAS DI REACCION Y MODELQS CINETICOS

TABLA 2.1 COEFICIENTES CINETICOS A 1000°F [ Ancheyta (1997))

COEFICIENTE REACCION I LUMPS 4 LUMPS 5LUMPS
Ky GASOLEO—GASOLINA 0.1942 0.1947 0.1942
k2 GASOLINA-»GAS+COQUE  0.0093

ka2 GASOLINAGAS 0.0089

Kany GASOLINA—LPG 0.0061
K212 GASOLINA-GAS SECO 0.0032
k22 GASOLINA-COQUE 1x10*

K3 GASOLEO->GAS+COQUE 0.0488

k3 GASOLEO-GAS 0.0365

K3 GASOLEO-LIG 0.0357
Kz GASOLEQ-GAS SECO 0.0001
k12 GASOLEO->COQUE 0.0140 0.0140
ks LPG-GAS SECO 0.0020
Ky . 0.0874 0.0875 0.0875

TABLA 2.2 ENERGIAS DE ACTIVACION (BTU/LB) A 1000°F { Ancheyta (1997)]

ENERGIA DE REACCION JLUMPS + LUMPS 5 LUMPS
ACTIVACION
Eay GASOLEOSGASOLINA 13.7 13.7 13.7
0, GASOLINA-GAS+COQUIL 15.7
Eay GASOLINA--GAS 15.7
Eaa GASOLINA-»LPG 17.5
Fagzp GASOLINA—GAS 10.8
B GASOLINA - COQUE 15.9 15.9
GASOLEOQ-GAS+COQUE 1.1
Eay GASOLEO-GAS 12.6
Ea GASOLEO-LPG 12.5
Eazpa GASOLEO-GAS SECO 1.8
a 32 GASOLEO-»COQUE 7.6 7.6
Eagy LI'G-GAS SECO .. 9.5

Los datos fueron tomados de Corella (1986) y Ancheyta (1997)




2.4 El modelo de multiples especies

Se han publicado esquemas que contemplan un mayor nimero de especies, por ejemplo, el trabajo
reportado por Wojciechowski y Pachovsky (1972) el cual no toma en cuenta aromalicos polinucleares (figura

2.4)

GASOLEO
-*t:
PROPILENO n-IQITANO RQUIEND GASOLINA  PRODUCTOS
C5-Cl4 PRIMARIOS
A
PRODUCTOS COQUE  METANO ETANG ETILENO PROPANO ISOBUTANO

SECUNDARIOS
FIGURA 2.4 ESQUEMA DL REACCION PARA EL CRACKING CATALITICO

2.5 El modelo de diez especies

El esquema de reaccién que se tomd en cuenta para el presente trabajo corresponde al que
publicaron Jacob, Gross, Voltz y Weekman Jr (1976), éste toma en cuenta la presencia de especies
parafinicas, nafténicas, con anillos aromaticos y grupos sustituyentes aromaticos para las fracciones ligeras y
pesadas del gasoleo. El modelo cinético incorpora el efecto de envenenamiento por nitrogeno, la adsorcion de
anillos aromaticos y la dependencia con el tiempo para el decaimiento del calalizador, el esquema se puede

ver en la figura 2.5

FIGURA 2.5 ESQUEMA DE REACCION PARA EL MODELO DE DIEZ "L UMPS™

—Ph  ——Nh Rh—  Ah —
UL

TESIS °nxd »

FATLA G5




Donde

Pl = Fraccion en peso de los componentes parafinicos - contenidos en un intervalo de
ebullicion entre 430°-650°F

NI = Fraccion en peso de los componentes nafténicos contenidos en un intervalo de

ebullicion entre 430°-650°F

Rl = Fraccion en peso de los componentes con anillos aromaticos contenidos en un intervalo de
ebullicién entre 430°-650°F

Al = Fraccién en peso de los componentes con grupos sustituyentes aromaticos contenidos en un
intervalo de ebullicion entre 430°-650°F

Ph = Fraccion en peso de los componentes parafinicos que presentan puntos de ebullicion mayores a
650°F

Nh = Fraccién en peso de los componentes nafténicos que presentan puntos de ebullicion mayores a
650°F

Rh = Fraccion en peso de los componentes con anillos aromaticos que presentan puntos de ebullicion
mayores a 650°F

Ah = Fraccion en peso de los componentes con grupos sustiluyentes aromaticos que presentan
puntos de ebullicion mayores a 650°F

G = Fraccién en peso de la gasolina (componentes contenidos en el intervalo de la gasolina con un
punto de ebullicion aproximadamente de 430°F)

C = Fraccién en peso de coque (componentes en el intervalo de C,-C, mas el cogue)

El modelo cinético presenta diez especies o “lJumps”, agrupando a los componentes de la gasolina,
como son los hidrocarburos desde C, hasta los que alcanzan una temperatura de ebullicion de 430°F, en G,
el grupo C contiene al H,, H>S, los componentes ligeros Cy-Cy y el coque, se tienen dos conjuntos de “lumps”
que representan a las fracciones ligera y pesada del gasodleo, LFO, que son aquellos componentes
contenidos en el intervalo de ebullicion entre 430° y 650°F (componentes parafinicos -Pl-, nafténicos —NI-, de
anilios aromaticos —RI- y de sustituyentes aromaticos -Al-) y HFO, que presentan puntos de ebullicién
mayores a 650°F (componentes parafinicos ~Ph-, nafténicos -Nh-, de anillos aromaticos -Rh- y de
sustituyentes aromaticos —Ah-), respectivamente.

En la figura 2.5 se puede ver que una molécula parafinica en el HFO formara una molécula parafinica
en ¢l LFO (Ph -> PI) y en G (Ph -» G) y también en C(Ph -» C). Las moléculas parafinicas en el LFO
solamente formaran moléculas en G (Pl - G) y en C (P — C). Del mismo modo, una molécula nafténica en el
HFO formara una moleécula nafténica en el LFO, en G y C. Para este esqguema se dice que no hay interaccion
entre los grupos parafinicos, nafténicos y arométicos, sin embargo, las cadenas laterales de los anillos
nafténicos atacan a los anillos aromaticos para reaccionar, el cual se puede considerar en el paso Ph — Rt
Los anillos aromaticos en el HFO (Rh) y LFO (RI) no forman gasolina, pero su producto se manifiesta en el
“lump” del coque (C). Los componentes con anillos aromaticos sencillos en el LFO no pueden formar
gasolina, sin embargo, un anillo aromatico al reaccionar con un grupo sustituyente si lo podra hacer y/o puede
formar tambien componentes del grupo C. En este caso, el anillo aromatico asociado puede caer en el grupo
de la fraccién de la gasolina (debido a que posee un bajo valor en su punto de ebullicién). En el modelo
cinético, este efecto esta incluido en los coeficientes cinéticos de! grupo de sustituyentes. El coeficiente
cinético para Rl - G tiene un valor de cero, por | que los anilios aromaticos por si mismos no pueden formar
gasolina, pero la pueden formar si un grupo sustituyente asociado es removido. EI modelo no hace distincién
entre las moléculas de parafina, nafteno o aromaticos en la fraccion de la gasolina, por lo que todas las
aspecies se describen en un “lump”.

TESIR CON
FALLE Ui o GEN
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La matriz de coeficientes cinéticos (figura 2.6) corresponde a una triangular inferior y es una
consecuencia del postulado de la red de desintegracion, sus valores estan en la tabla 2.3 y los valores de las
energias de activacion para el esquema de reaccion estan en la tabla 2.4

TABLA 2.3 VALORES DE COEFICIENTES CINETICOS PARA [KI A 1000°F [Jacob (1976)]

COELFICIENTES PARA LA FORMACION DE GASOLINA (UMY G) Ib catalizador/ ft's
KriG 320.522
Krno 1091.508
Knic 1146.084
Knno 1467.472
kpi 413.214
Ken 952.90-4
COEFICIENTES PARA LA FORMACION DI COQUL (1.UMP ()

Kiic 62.892
Kine 592.533
Knic 141,723
ke 257.111
Kpic 163.553
Kine 136.003
Kaic 17.326
Kanc 253.473
REACCION DE CRACKING PARA GASOLINA

kg 76.232
REACCIONES DE FORMACION PARA 1LIFO

Kinki 320,183
Knsi 389,824
Kphi 358.618
Kanai 101.528
Kgnai 866.277

TARBLA 2.4 VALORES DE ENURGIAS DE ACTIVACION Y CALOR DE REACCION PARA EL ESQUEMA DE DIEZ
SSPECIES Hacob (1970)}
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ESQUEMAS DE REACCION Y MODELOS CINETICOS .,

2.6 Modelo cinético de Froment

El modelo cinético para hidrocarburos propuesto por Froment se basa en considerar una desintegracién
via radicales libres en cadena (H*, CHz*, C;Hs*, ete.), que contiene varios cientos de reacciones, las cuales
se pueden clasificar en seis grupos: iniciacion , terminacion, extraccion de hidrégeno, adicion y
descomposicion de radicales e isomerizacion; el orden de esta lista forma cuatro grupos de reacciones
reversibles: la terminacion es el proceso opuesto de iniciacion y la adicién el opuesto de la descomposicion.

Froment desarrolld un enfoque sisternatico para el calculo de los factores de frecuencia y las energias de
activacion, las cuales contienen un numero minimo de parametros a ser estimados por regresion, sin atectar
la naturaleza fundamentai de! modelo. Este enfoque esta basado en la precision de los datos experimentales
en la desintegracion de varios componentes y sus productos para diferentes alimentaciones y en las leyes de
la termodinamica y quimica fundamental. El calculo del factor de frecuencia de colision esta basado en una
combinacién de la teoria del complejo activado [Eyring (1935) y Glasston (1941)) y la termodinamica
estadistica, lo cual se reduce al calculo de la entropia del complejo activado, pero como este no es estable,
esta entropia puede solamente ser estimada a partir de ta entropia estandar de una molécula parecida.

De acuerdo a la teoria del complejo conjugado el coeficiente cinético de una reaccion s¢ puede escribir
como

ke = —‘—IKc 1)
h

donde 4¢ es el coeliciente cinético de reaccién escrito en términos de la concentracion

K¢’ es la constante de equilibrio modificada para ta formacion del complejo
activado de los reactivos escrita en términos de las concentraciones

7" es la temperatura absoluta (K)

4 es la constante de Boltzman (1.38x10 ** J/K)
/i es la constante de Planck (6.62x10 ™ Js)

esta ecuacion (1) solo es valida para reacciones unimoleculares y bimoleculares.

La dependencia de la ecuacion de rapidez de la ecuacién de Arrhenius, de la constante de equilibrio en las
funciones de estado para las especies involucradas al ser relacionadas con la ecuacion {1) se obtiene las
expresiones para la energia de aclivacion, e, y factor de frecuencia de colision. Ac, [Froment (1988)]

siguientes

Lo = AH™ + (1-Av)RT (2)

(3)

kT AS™ —AV'RIN(R'T)
Ae = —exp| ——————
h R

donde A//™ es la entalpia estandar de aclivacion
AS® es la entropia estandar de activacion, las cuales se calculan como la diferencia entre las funciones
de estado del complejo activado y los reactivos

A’ es el cambio en el numero de moles en la transicién del complejo activado de los reactivos hacia
el complejo activado

i alat
TRATE COF




a continuacion se muestran -algunos. parametros

para el calculo de los factores de: frecuencia ¥ también valores para lactores de frecuencia para
Froment (1988) ‘ la teoria del complejo activado Froment (1988)

lit,
transition-state data
theory base

parameter value units reaction ase!t  log (A) log (A
85 vinin 142 J/(mol-K) CyH,y ~ 1.C;H," + H* 4496  16.11 16.73
A5 ninm 1.0 J/(mal-K) CyHg — C3Hj* + H* 1237 14.41 15.01
A8 yying 52 J/(mol-K) C,Hg —+ 2CHy* 65.66  17.19 16.25
Din 2.8 n-CHyp -+ 2C,Hy 61.72 1699 16.61
Ping (1]2'5 1-C Hy -+ Cy3Hy* + CHy* 891 1423 15.45
"‘;" o . '5‘ - NSNS — st -0.38 1374 14.50
AS® 1) 55  Jdf(mok o .

35"y wtalksl) 28.8 Jf(mol.m H* + C,Hg ~= H, + C,Hy -97.7 1102 1103
aseny -10.2  J/(molK) H* + C3Hy ~+ Hy + 1.CH," -100.77 1086 11.12
o, 14 H® + CiHy — H, + 2-CyH,* -100.79 1039 1136
i 05 CHy* + CoHg — CH, + C;H,’ 9.86 9.86
- ) CHy + CyHg —- CH, + 1-C,Hy’ 9569 1047
A8 G dee 52 J/(mobK) CHjy* + CjHy — CH, + 2-CyHy" 9.19 9.32

AS' b deea -1.0  J/(molK) CoH I ™ .
Ao, {(allyl-+diene) 100 J/(mol-K) zl: st CH, + . H.‘tg 153..)0
A8 aec(acet) 100 J/(mol-K) 1-CyHy o CoHlg + H 14.25 13.48
Dgee 1.4 SN = 13-Ceg + M 14.92 14.01
(Miec 3'?5 N = 13- - W 1407 1270
e ’ R 1-C3Hy* = C,H, + CHy' 14.36 13.09
log (A,(1-2) 13.09 s PN - CMe + CaMs 1419 12.53

2a8°"  J/(molK) Ac in 571 or m3/(kmols).
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Para la determlnacién de las energias de activacion se parte de la constame de equilibrio
quimico, Kp para una reaccion reversible que se calcula con

—AG" = RT In(Kp) 4
que se puede expresar en términos de la entalpla y entropia estandar como sigue

[} 0
L (®)
RT R

In(Kp) = -

y en muchos casos se relaciona al estado estandar en unidades de concentracién, la
relacién entre ambas constantes es

=Ke(RTY" (6)

la constante de equilibrio ademés se relaciona con las constantes de rapidez de reaccién
en ambas direcciones a través de la expresion

Ke=-2L 7)

de acuerdo las ecuaciones (5), (6) y la dépendencla con la ecuacién de Arrhenids, la
ecuacion (7) se convierte en

0 AS? A E
A, —AvIn(R'T) =In| =L [~ =L (8)
RT R A

b (1]

y al introducir las definiciones siguientes

rr2dinke _ o rr2dnty g

3 RT? dlnk,,
or ar aT

=E, O

las cuales llevan a la relacion final entre las funciones de estado temodinamicas y los
parametros de Arrhenlus .

E,-E,, =AH® ~AWRT

o - (10
n{%ﬂ = —‘ig-— AV +InR'T))

FQI v O

PALLE 1 il




CAPITULO 2 ESQUEMAS DE REACCION Y MODELOS CINETICOS

para una reaccion reversible, las energias de activacién para ambos sentidos de la
reaccién estan relacionados a las funciones de estado temodinamicas de las especies, de
acuerdo a las ecuaciones (10), la generalizacién de este método en términos de arreglos
matriciales y vectores, se tiene lo siguiente

2vA =0 (1)
4
en donde v; corresponde a los valores de los coeficientes estequiométricos para las
especies correspondientes ( positivos para los productos y negativos para los reactivos)
o bien
VA =0 (12) v=(, v,) (13
donde v son los coeficientes estequiométricos de los componentes intermedios, como
son los radicals, y vs son los de los componentes estables
Para el caso de AH® se propone una estructura semejante a la variable anterior
AH® = (AH®| AHP )T (14)

Para las energias de activacién en sentido directo e inverso en la i-esima reaccion se
tiene

£y, = ZﬁﬁfEl (s Eyy = Zﬁbl/EI ae
i 7
y la diferencia entre las energias de activacion esta dada por
By =B = z,: By - Bus) E,
=25 E, an
i
o bien forma matricial tiene la forma
Eq-E,=f*E (18
asi que la ecuacién (10) toma lzj forma
PeE=v «AH " £v e AH" =RT <4y ~ - (19)

las funciones termodinamicas .de estado v, » AH" y RT « Av son evaluadas a la
temperatura promedio de 750°C y se engloban en una constante y con la forma siguiente

TS o .




CAPITULO 2 ESQUEMAS DE REACCION Y MODELQS CINETICOS |

y =t AHS

vy o AH,

“_BeE+y=0 2n

= RT +Av  (20) lo cual reducel a expresion (19) a la forma siguiente

asi que el sistema de ecuaciones a resolver son (21), (12) y la (3) que en conjunto con
una serie de datos experimentales y la aplicacion de un técnica de optimizacion
proporcionara los valores de las energias de activacion y los factores de frecuencia para
un esquema de muitiples reacciones. A continuacién se muestran algunos valores de

energias de activacion reportados por Froment(1988)

| |
UHU

: . l.).i\ThJ].\I

&,
structural lit.
reaction contributions  data base
H* + CHg ~~ Hy + C,H;* 39.9 42.5
H* + C3Hg — Hy + 1-C3Hy* 39.9 35.5
H* + CyHg —= Hy + 2-C3H4* 319 .16 9
CHy' + C;Hg —~ CH, + CyHy’ 53.9
CH,* + C3Hg — CH, + 1-C,3H,* 53.9
CHy* + C3H; — CHy + 2.CyHy 15.9
C,Hy* — C,H + H° 173.7
1-C3H;* =~ CyHg + H* 162.0
AN = 13-CuHg + H* 195.5
SN = 1,3-CiHg + H* 156.6
1-C3Hy* — C,H, + CHy' 136.2
AN\ — CaMg + CaHg' 90.0
H* + C,H, — C,Hy* 19.9
H* + C3Hg — 1-CyH* 19.9
H # 1,3-CyHs — 2N~ 0.0
H' 4 1,3-CaHg —= N 145
CHy* + C;H, ~+ 1-C3Hy* 45.0
CaHs® + CaHe — N~ 36.5
kd/mol kJ/mol kd/mol kJ/mol kJ/mo]
EWHNHY 399 AEA(CHL 39.5 AE,(1-2) 1523 Eglp) 1257 I:‘M(pl(ll‘) 19.9
At 80 AEW(LCsHy) 204 AEuls) 80 AEpals) -240  AE,(CHy) 351
AEW(Hy) -175 AEW(2-CiHy") -2.6 JE, (1) 17.5 AEpy(d) -186 AE“(C,H, ) 5.5
AEagta) 15.9 SE PN 141 AE, (s) -8.0 AEpp{a) 33.9 AE4(CaHy") 248
AE () -15.3 AE, (v -115 AEW(D) <66 AEN(1-CyHy) 137
AEw(Hy) 16.0 At 40.4 AER(H") 480  AE(2-CyHy) 2.6
AEW(CHY 15.2 AfagtF Nt 6.0 AEL(CH,Y) l?g .\i “Es) -8.0
SERp(CHSY) 14.0 O ) AEp(s) -6. AElt ~16.0
.\E::(C:Hl,‘) 26.7 jf“‘::;g:ﬂ;; 1"}2 —‘gu(” -:';‘-g l\i‘“?l‘lml;) -228
AEMCHy) 178 AT ; AEp o(s) -11. Erglally ~16.5
vt AEli-CeHy") 135 3B S 2261 AEaglconj. disne)  -5.1
AEp Llacet) 29.1 AL -85
AEg J(allene) 1.9
AEp ,lconj. diene)  ~11.4
170 ‘
TRSI (f\ N 3|



CAPITULO 3
LOS CATALIZADORES DE DESINTEGRACION

3.1. Caracteristicas de los catalizadores

Los catalizadores de desintegracion son sdlidos acidos, los cuales inciuyen
especialmente SiO,-Al,Os3 y zeolitas-Y. Los primeros catalizadores de desintegracién de
Si0,-Al,O, fueron preparados por hidrélisis de soluciones de Na2SiO4 con acido seguido
por la adicion de sales de aluminio, lo cual tenia como resultado geles poliméricos de
Si0O;-Al,O; con particulas de alrededor de 5 nm de didametro, estas particulas primarias
generaban aglomerados amorfos que alcanzaban didmetros de alrededor de 3 um y con
areas superficiales entre 200 y 600 m’g. A principio de los 70s estos materiales fueron
combinados con una actividad superior, lo cual genero a las zeolitas sintéticas. Las
zeolitas o aluminosilicatos cristalinos tienen poros de dimensiones moleculares que
ocurren naturalmente en rocas de lava de basalto (Hawaii, Islandia y Nueva Escocia),
también se han encontrado en depdsitos volcanicos en lechos salinos y lagos alcalinos.
Las zeolitas tienen estructuras cristalinas bien definidas y orientadas de enlaces —O-8i-O-
Al-O- que forman canales abiertos accesibles llamados aperturas que poseen una
dimension aproximada entre 3 y 8 A. Una de las mas importantes propiedades de las
zeolitas es su acidez superficial asociada con los cationes de Al.

Las zeolitas o aluminosilicatos tienen la formula general M,(AIO,), (SiO,),zH0; las
especies AlO; y SiO» son las unidades fundamentales que con los iones de oxigeno
forman un bloque tetrahedral, el cuai es ia unidad fundamental para la celda unitaria en la
zeolita, de este modo, la estructura de una zeolita esta hecha de tetrahedros de aluminio y
silicon, mientras que los cationes metdlicos o de hidrégeno (M) ocupan los sitios
cationicos. La sintesis de zeolitas a panir de su unidad basica esta representada en la
figura 3.2, donde se ve la formacion de tres zeolitas comunes a partir de sus unidades
primarias tetrahédricas SiO, y AlO, a través de una combinacioén de unidades secundarias
con forma de anillos y por ultimo, mezcias diferentes de polihedros terciarios, se debe
notar que los tres productos utilizan la misma estructura polihédrica (cubo octahédrico) en
la construccion final.

Para el proceso de desintegracion catalitica fluidizada (FCC), se ha producido
sintéticamente la faujasita que tiene una relacion atdmica de Si a Al de 1 a 3, generando
asi una alta concentracion de sitios acidos de Al. Para una relacion de 1-1.5 de Si:Al, la
zeolita se conoce como X; y entre 1.5-3 se refiere a la Y. La composicion quimica de las
celdas unitarias de la zeolita Y es Nags(AlO,) 56 (SiO2) 135 Ambas estructuras de la faujasita
tienen canales tridimensionales o poros en forma de malia con una apertura de 7.4 A y
una cavidad interna de 12 A formando un pequefo polihedro (Figura 3.1). En la tabla 3.1
se especifican la composicién y dimension de la apertura de poros para diferentes tipos
de zeolitas.

TESIR NN

PALLA. i UniGEN 24




FALTA

PAGINA
23




@»%?o%

)z
[]

4R
/

7

D4R

'

Figura 3.1

® Sit+, Al3+erc.

O

O

N

o

N

D6R

02-

N

TABLA 3.1 COMPOSICION Y DIAMETROS DE PORO PARA ZEOLITAS COMUNES

Tipo Composicion [por celda [unitaria | Apertura [A]
Na [AlIO2 Sio2 H20
A 12 |12 12 27 4.2
Faujasita X 86 186 106 264 8.0
Faujasita Y 56 |56 136 264 8.0
Erionita 45 |9 27 27 4.4
Mordenita 8 8 40 24 6.6
Pentasil (ZSM-5) |9 9 87 16 5.5
Pentasil (Silicato) [0 0 96 16 5.5
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3.2 comparacion y criterios de seleccion

En la tabla 3.2 se puede ver una comparacion en la distribucion de productos para
Si0,-Al0ay una fuajsita (zeolita X), la caracteristica mas notable de esta comparacion es
la mejora en la selectividad para alcanos y aromaticos y la reduccién en la selectividad
para los alquenos por parte de la faujasita sobre la SiO»-Al,Oa; el incremento en la
produccion de aromaticos por parte de las zeolitas significa que hay mas hidrogeno
disponible para hidrogenar alquenos para producir alcanos, la disminucion en los
alquenos (precursores de la formacién de coque) tiene como consecuencia una baja
depositacion de coque en su superficie y permite una vida mas larga para la zeolita. La
zeolita también mejora el octanaje debido al incremento en el rendimiento de aromaticos,
los beneficios globales de la aplicacion de la tecnologia de las zeolitas da como resultado
un incremento de 1.5 veces mas gasolina que con Si0,-Al,O4

TABLA 3.2 COMPARACION EN LA SELECTIVIDAD PARA 5i0,-Al1:0; Y ZEOLITA X

Hidrocarburo |SiO,-Al1:0: [Zcolita X
Alcanos 12.0 21.8
Cicloalcanos 9.5 13.4
Alquenos 42.8 19.0
Aromaticos 35.8 45.9
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El catalizador de desintegracion tipico comercial es una mezcla de zeolita y SiO,-
Al,O3 la cual es comiunmente preparada al mezclar una solucion de silica, la cual sirve
como soporte, con zeolita y alumina, ésta se lava y seca para producir particulas
estféricas, finalmente el catalizador se incorpora (en el caso de faujosita Y en un 3 a 25%),
generalmente con intercambio ionico, con tierras raras, como por ejemplo: La> y Ce®, y
alternativamente, para proveer estabilidad térmica se trata con vapor de agua para
producir una zeolita Y ultraestable (zeolita USY). Para concluir se tiene un paso de
calcinacion, El balance final de la mezcla es una matriz de SiO-Al;O; la cual es similar a
los catalizadores de desintegracion amorfos y es lo suficientemente acida para fragmentar
las moléculas de hidrocarburo alimentadas con un tamafo finamente selecto al difundirse
en los canales de la zeolita. La matriz, ademas, tiene la funcién de proteger la zeolita de
algunos materiales contaminantes y también ofrece una resistencia al desgaste mecanico
en el proceso de transporte fluidizado. Las particulas finales poseen un diametro entre 40
y 100 um. En la figura 3.3 se pueden ver cuatro micrografias de catalizadores de
desintegracion, Occelli (1994), donde (a) muestra un cristal octahedral de la zeolita Na-Y,
(b) la morfologia de uno de varios cristales de la zeolita ZSM-5, (c) una microesfera fresca
y (d) una microesfera tratada con vapor de agua. Algunos criterios importantes para la
selecccion de catalizadores estan listados en la tabla 3.3

TABLA 3.3 CRITERIOS PARA LA SELECCION DE CATALIZADORES PARA FCC [Ferrauto (1997)]

CRITERIO INTERVALO DE VALORLES | VALORES PREFERIDOS
Propiedades fisicas y fisicoquimicas

Resistencia al desgaste mecanico No disponible No disponible
Estabilidad t¢rmica ¢ hidrolérmica Na disponible No disponible
Distribucion de tamaio de poro (nm) 5-20 6-10
Distribucion de tamano de particula (um) 10-150 50-100
Area superficial {m2/g) 100-600 100-400
Densidad de masa (g/cm3) 0.3-0.9 0.3-0.5
Valumen de poro (emd/yg) 0.1-0.9 0.3-0.5
Propicdades cataliticas

Actividad(Conversion evolumen) 68-80 73-80
Selectividad para la fraccion C5-C10 (Zovol) 58-69 60-65
Produccion de coque(Zopeso) 2-5 2-3
Produccion de gas(Zevolumen) 10-30 10-12
Numero de investigacion de octano(RON) 85-95 90-93
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Un catalizador tipico esta formado de microesferas que tienen didmetros de 40-

110 pym, un volumen de poro del 50% y una densidad de particulas de 1.4 g/cm3. Los
catalizadores consisten de tres fases:

(1) 20% de zeolita USY que posee una composicion de Na,O-Al,03.4.8Si0,, con un
area superficial de 600 m?/g y un diametro de abertura de poro de 0.75 nm, .

(2) 77% de matriz de aluminosilicato amorfo con un area superficial de 40-350 m2/g
y un didmetro promedio de poro 6-12 nm, y

(3) 3% de aditivos que incluyen ZSM-5, Pt, Sb, CeO,-MgO.

Los criterios de seleccion para los catalizadores de desintegracion pueden ser divididos
en dos categorias:
(1) Propiedades fisicas y quimicas importantes, y
(2) Propiedades de selectividad — actividad.

Las propiedades fisicas y quimicas importantes incluyen a la resistencia al desgaste
mecanico, estabilidad hidrotérmica, tamaiio de distribucion de volumen y tamaiio de poro,
area superficial y distribucion de tamafo de particulas de catalizador. La estructura y
acidez de las zeolitas también como la composicion del catalizador en funcion de la matriz
y los aditivos son importantes, a pesar de que no estan listados en la tabla 3.3. La
resistencia al desgaste mecanico es una propiedad clave debido a que

(1) determina la rapidez de adicién de catalizador nuevo y de este modo afecta

econdémicamente al proceso, y

(2) influye en el tamafo de distribucién de particula y por consiguiente en la fluidez

del catalizador.

El desgaste mecanico depende, sobretodo, del tipo de matriz y del contenido de
zeolita, es cierto que el desgaste se incrementa con el contenido de zeolita, asi que
generalmente se limita a un 35% (Scherzer, 1990), aunque los catalizadores preparados
por cristalizacion in situ de zeolitas en matrices de aluminosilicatos tienen una buena
resistencia mecanica y permiten ser agregados hasta en un 70% (Brown, 1985). La
resistencia al desgaste también esta asociado a otras propiedades, por ejemplo, aumenta
al incrementar la densidad de masa y disminuye con el incremento del volumen de poro.
Los catalizadores comerciales cominmente tienen tamafo de poro en el intervalo de 8-10
nm con alguna macroporosidad adicional para facilitar el acceso difusional de los
reactivos hacia el interior de la particula de catalizador y el volumen de poro esta entre
0.3-0.5 cm3/g. Las areas superciales de las zeolitas corresponden a 600-800 m2/g, sin
embargo, el area superficial de la matriz de aluminosilicatos puede variar de 100 m2/g
para una arcilla no activa, hasta 300-400 m2/g para aluminosilicatos sintéticos activos.

Los aditivos para la desintegracion catalitica se agregan en cantidades no mayores
al 5% de solidos, pero tienen un efecto significativo en el mejoramiento y distribucion de
productos.Generalmente, se utilizan cuatro tipos de aditivos como son:

(1) Elevadores del numero de octano, tales como la zeolita ZSM-5 o similares,
(2) Pasivadores de metales,

(3) Agentes reductores de SOx, y

(4) Catalizadores para la oxidacién de CO.

La adicion de la zeolita ZSM-5 en pequefas cantidades (1-3%) permite separar una
particula o incorporarla con la matriz, incrementando el numero de octano, mientras que la
produccion de gasolina liquida disminuye. Aproximadamente cada unidad que se
incrementa en el nimero de octano refleja una disminucién del 2% en la produccion de
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LOS CATALIZADORES DE DESINTEGRACION

gasolina. Las pérdidas de gasolina es debido a la desintegracion de las moléculas
pequefas de cadena lineal y alcanos ramificados. De acuerdo a Stokes (1988) el 40% de
las refinerlas inspeccionadas en Estados Unidos en 1988 registro alimentaciones de
residuos pesados que contenian metales a sus plantas FCC, para este caso, se deben
ajustar a concentraciones de metales de Niy V en 10 y 25 ppm, respectivamente. El Ni
incrementa la formacién de gases y la selectividad hacia coque, mientras que el V
destruye los sitios activos de las zeolitas. Estos efectos indeseables por parte del Ni
pueden se eliminados al adicionar un pasivador como compuestos de antimonio o bismuto
en la alimentacién de vapor para reaccionar selectivamente con el Ni para formar
aleaciones de Ni-Sb inactivas cataliticamente, o bien especies Ni-Bi. Estos compuestos
son comunmente adicionados como soluciones organometalicas al proceso de produccién
de vapor [Krishna (1991)]. E! V es pasivado al reaccionar con materiales que lo capturan
como el ortosilicato de magnesio, el cual es adicionado como particulas sélidas o en
solucién para producir un compuesto labil y comprimido de MgO-V,05-SiO>.

El incremento en las restricciones para las emisiones, combinado con la
alimentacion de fracciones pesadas del petréles crudo con altas concentraciones de
azufre ha requerido del control de la generacién de los compuestos de SOx de parte del
proceso FCC, una medida altamente efectiva ha sido la adicién de en el catalizador de un
aditivo que captura al SO3 formado durante la regeneracion del catalizador en un exceso
de aire, el cual subsecuentemente es reducido en el reactor de desintegracion,
liberandose el azufre comoH2S, el cual se captura posteriormente en la unidad de
agotamiento. Se ha encontrado que los componentes Ce203/MgO-MgAl204 en 25/500
ppm son efectivos en la captura del SO3 durante la regeneracion del catalizador para
formar Ce2(S04)3 y MgSO4 en el regenerador y liberdndose el azufre como H2S en el
reactor {Scherzer, 1990). En algunos casos también se adicionan pequefias cantidades
de Pt/AI203 (comunmente en 300-800 ppm de Pt en Al203) e el catalizador para FCC
para incrementar la conversion del exceso de CO a COZ2 producido durante Ia
regeneracion del catalizador, adicionalmente el Pt cataliza la conversion de SO2 hacia
S03 el cual es capturado por el Ce203/MgO, como se menciond anteriormente.

Las propiedades cataliticas de un catalizador incluyen a la actividad, la selectividad
hacia gasolina, la produccion de gas y coque, y el nimero de investigacion de octano
(RON). Un catalizador optimo deberia maximizar la conversion de gasoéleo, la produccion
de gasolina con un alto RON, con un minimo de produccion de gas y coque.
Desafortunadamente, las relaciones entre la produccion y rendimiento de productos
muestra otra cosa, de ia figura 3.4 se puede ver que la conversion para gasolina y aceite
ciclico ligero crece, la produccién alcanza un maximo y posteriormente disminuye,
mientras que para el aceite ciclico pesado disminuye y la produccion de gas y coque
crece exiremadamente; asi que hay una conversion optima entre 70-75%, la cual
depende sobretodo de la mezcla alimentada., también como ya se menciond
anteriormente, hay una relacion inversa para la produccion de gasolina y el RON que
dependen de la cantidad de ZSM-5 adicionada. En la figura 3.5 se pueden ver cambios
significativos en la produccion de productos con el incremento en la cantidad de zeolita Y
en el catalizador, esto es, se incrementa la produccion de gasolina de 47% a 63% en
volumen y el aceite ciclico ligero se incrementa hasta alcanzar un maximo de 13%,
mientras que el RON disminuye de 92 a 85 al incrementar de un 2 al 11% en el contenido
de tierras raras y la zeolita Y en el catalizador; al mismo tiempo se puede notar que la
produccion de H,, gases ligeros y coque cae considerablemente, lo cual es bueno, a
excepcion en la disminucion del RON.
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CAPITULO 4
MODELO REACTOR - REGENERADOR

4.1 Introduccién

La desintegracion catalitica comercial opera entre 900-1100 °F (disminuyendo de
arriba hacia abajo debido a que la reaccién es endotérmica), con una presion entre 30-45
Psi y una relacion en peso de catalizador a gaséleo entre 4.5-6 y con tiempos de contacto
de 2-6 segundos. La variable mas importante que afecta la rapidez de conversién y la
distribucion de productos es la temperatura. La temperatura se incrementa desde 900
hasta 1150 °F dando como resultado un incremento en la conversion pero disminuyendo
la produccidon de gasolina debido a la desintegracion secundaria de otros productos, se
incrementa también el contenido de alquenos e independientemente del incremento del
octanaje, se genera mas coque, el cual tiene que ser removido del catalizador en
equilibrio durante la regeneracion. Un incremento en la relacion de catalizador a gasdleo
alimentado permitira incrementar la conversion, por todo esto, es esencial y claro que se
deben elegir las condiciones de operacion del proceso en forma apropiada.

A pesar de que el tiempo de contacto en la seccion de desintegracion es de unos
cuantos segundos, el catalizador de desintegracion es altamente desactivado por el coque
en un nivel de 0.8-1%, el catalizador es dirigido a un regenerador, donde el coque es
quemado hasta niveles del 0.1% a una temperatura aproximada de 1200-1400°F y una
presion de 45 Psi, posterior a la regeneracion, el catalizador es devuelto en forma
neumatica a la seccidon de desintegracién catalitica.

En la figura 4.1 se muestra un esquema tipico de! proceso de desintegracion
catalitica (FCC), la alimentacion y el catalizador son precalentados alrededor de 1150°F,
posteriormente el catalizador es adicionado a la alimentacién vaporizada. Las dos partes
principales mostradas en la figura corresponden al reactor de desintegracién y el
regenerador de catalizador.

Reactor de desintegracion (Riser). Esencialmente, todas las reacciones de
desintegracion térmica se llevan a cabo en un reactor tubular en posicidn vertical que
descarga en un recipiente de gran diametro, el didmetro se incrementa para mantener la
velocidad constante debido ya que crece el volumen de los gases en la desintegracion. Ya
en el recipiente se forman dos fases, una de baja densidad que contiene el catalizador y
las fracciones de hidrocarburos mas pesados y otra. una fase diluida con los gases ligeros
y los polvos finos generados por el desgaste mecanico (atricién) del catalizador. E! tempo
de residencia total en e! reactor es de alrededor de 5 segundos, los productos en fase
vapor son removidos del domo del reactor (las particulas sélidas se separan por medio de
ciclones) a una temperatura de 950°F y son posteriormente separados por destilacion.
Comunmente, alrededor del 50% de los productos estan en el intervalo de la gasolina, el
13% es aceite ciclico ligero (componentes con puntos de ebullicién entre 390-640°F) y un
17% de gases secos, H, e isdmeros ente C1-C4. El remanente de aceite ciclico pesado
{(componentes con puntos de ebullicion entre 640-800°F) y el aceite decantado (alrededor
del 15%) con un punto de ebullicidn superior a 800°F son, generalmente, recirculados con
gasoleo sin reaccionar a la alimentacion. El proceso alcanza conversiones de alrededor
del 73-80% por lo cual se obtienen desintegraciones secundarias y gases de bajo peso
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MODELO REACTOR ~REGENERADOR _

molecular y coque. Una rapidez de circulacion de catalizador tipica es de una tonelada de
catalizador por cada barril de alimentacion total (Gary & Handwerk —~1975-)

gas efluente

regenerador

vapor de
agotamiento

soplador L

i

matera prima
fresca

Figura 4.1

4.2 Modelos
4.2.1 El modelo para el reactor

El reactor es modelado como un reactor de flujo pistén (Plug Flow Reactor) el cual'utillza
el modelo cinético de diez especies de Gross (1976). Para el planteamiento del modelo se

establecieron las suposiciones siguientes: N

1. Se tiene régimen permanente

2. No hay deslizamiento de los fiuidos en la pared del reactor

3. Se tiene una operacion adiabatica

4. No hay resistencia a la difusion de las especies en cualquiera de las dos fases
presentes

5. Se tiene la misma temperatura en las dos fases en cualquier punto en un corte

transversal a lo largo de la direccion axial
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MODELQ REACTOR —-REGENERADOR

6. Las capacidades calorificas isobdricas y densidades son constantes

Balances de masa para las especies
i. Coque (Carbén formado y depositado en la superficie del catallzador)

dh 100

I
dC —keemr| W .
=TrAZk¢((]e FA:c/Rr[ bcllfh ) (l)
con la condicién de frontera a la entrada del reactor dada por la concentracion de coke
en el catalizador regencrado ’

n=0 C=aC,,

ii. Consideradas en ¢l gasélco

dy; 1 -EMRT
' =r’A . i 2)
dh 9 .‘:(l+l\,|ym,);a‘yk o€

con la condicion de frontera a la entrada del reactor dada por
la composicion de las especies presentes en el gasoleo, es decir,
k =1(Ph}, 2 (Nh), 3(Rh), 4(Ah), 5(P1), 6(N1), 7(R1}, 8(Al),9(G)

h=0 Y. =Yo

La expresion de decaimiento del catalizador debido al coque depositado en su su'pe‘rﬂcie
esta dado por Jacob(1976)

g=C'" 3

W =0.631y e +0.297 y g +0.773 ¥ o +2.225 y 0 + 0.631 y g + 0.11 y

+1.475 y p +0.0727y 0 (4)
La funcién de tendencia de formacién de coque por parte de Ia alimentacion esta dada por
Jacab (1976)
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MODELQO REACTOR —-REGENERADOR

Las caracteristicas del lecho son

Fl( F F H
= P B w= @ - r= 0@
Flf 4 r'PC Argpv A (l S)pc u
v ¢
La conversién en el reactor es
. .
n=1- Z Y, 8)
=1
Balance de energia
ar_ Fi S Yo any, ©

dh ,gcCpc +F,Cp,, {5 dh
debido a que la temperatura a la entrada del reactor depende del calor que
contiene el catalizador regenerado, la condicion de frontera esta en funcion de ella

FoeCp Ty + ruCPn teed "AA”npru
F Cpc + rl' Cp(\

ge

h=0 T=

Eil esquema cinético utilizado para el reactor es el de diez especles descrito enel capltulo
2, dado por Jacob, Gross & Weekman (1 976)
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MODELO REACTOR ~-REGENERADOR_

4.2.2 El modelo del regenerador de catalizador de desintegracion de gasoéleo

Para el desarrollo del modelo del regenerador de catalizador [Krishna (1985)], se han

considerado los postulados siguientes

1.

Se tienen dos fases, una densa (para las particulas de catalizador) y una diluida (para
el gas)

2. Ambas fases se representan con un modelo de reactor de mezcla completa (CSTR)
3.
4

La presion es constante
Se toman en cuenta las reacciones siguientes para una combustion parcial

N
It C +%X10; - CO

k2

H: C + Oz—)COz

h3c

“lle: CO + £ 0; - CO,;

k3h
Hlh: CO + ¥%0; - CO;

K4
IV:  Ha+ %20, — HO

La combustién de hidrégeno es completa e instantanea, descrita por la reaccién IV,
también se supone una fraccidn constante para el hidrégeno en el coque.

La combustién del coque, reacciones ! y II, son proporcionales a la concentracion de
coque proveniente del regenerador y a la presion parcial del O;

La combustion del CO, dada por las reacciones llic y lllh, son proporcionales a las
presiones parciales de O, y CO, las cuales se llevan a cabo en forma paralela

Las expresiones de rapidez de reaccion para el esquema mencionado son

Con P (10)
Mw, %

rn=0-&)p.k,
C
r =(1-8)p.k, Mi:; P, (11)

ry =Ky Po,Peg (12)
ky=x, (1-8)p.k, +k,, (13)
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MODELQ REACTOR —REGENERADOR_

donde: xyes una rapldez de combustién relativa ala‘adician del promotor y todas Ias
expresiones de rapidez estan dadas en lbrnol/(ft s).”

Para determinar Ios coeficlentes cinéticos del esquema anterior, se parte de la relacién
inicial de CO/COz en Ia superﬂcle del catallzador. Welsz (1966):

=B, =B.e (14 (15)

K, = Beke. = Ke. ’
,’I‘\,’—‘ﬂ 5 0D k=gt a8

c c

y al definir el cééfiéli?hteii:f!n tico ydé combustién global como k. se tiene

* Las ecuaciones de balance :péra: las :e'speélkefs en} la fase gas son:

tot ton

L KL TR I
f()?. =r02nm -v[(l -a)pc(é kl +k2) M\!v: r:(z l-’rgn + 2 I\ 0 .co P’B“ } (19)

C'l‘ fOZ P - I\ OZ fC() P :l (20)

feo =fcoem 'V[(l 'F)Pckl MW, T,
ot 1ot

S o}
roz=fmm.-V[<1-s)pc w flop 4k, i‘” me J(zn

'\2 gn
MW fro
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Y los flujos de las especies estan dados en Ibmol/s y f,,,‘ es la suma de Ios tlu]os de todas
las especies. ;

El balance de masa para el carbén G R
[(I" Ci ~FyCppe Xl C,,) (fco +fcoz )ch] Y '_(28)

El balance global para el regenerador

(Fuucrgc ),,,, ( tm Crgn: ),,,, + (rCO + fCOZ )ﬂvl MWC ' (fCO + fC(:)Z )xa/ MWC =0 (29) ‘

Para la fase diluida

Onz =Mz @n
fh20 =Mhaoent ~ (22)
donde

1
lozens =0.21F,, - 2 fuo (23

aire

(coeni =0 (24)
feozen =0 (25)
rNZcm =0. 79rllv= (26)

1
fuzo:m = can (cscc )cll MW @7

Balance de energia

- Global para el regencrador

Qc+ Qu + Qaire + Qsc = Qrge + Qsg + Qpared = 0 (30)
- Para la fase diluida

chl.cm - anl.snl + ans‘cnl - ans.snl + QC.CSTR =0 (3 1
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Donde

By fror (0.79Cpy, +0.21Cpg, )T (32)

nlu.-
L] Tsg
Q,=Xf [, Cp dT (33)
i=1
Qu=F. [ CpcdT (34)
Qe =Fpe j“c,) dT (35).

QC +QII =0'2‘ -ch‘ CPOZ dT+Ful(Cs= _Cmc kpcnque(’rul Trsn)

rgn

fllzoAanzo ’*‘fcoAHrco +lcc:AH o +fha0 J‘ Puzo dT +

Teel

“Trgn Trgn ‘Frgn
ozI Cpo, dT+ {cuLu_, CPeo AT +1con _[m' Cpeo, dT (36)

Las pérdidas de calor hacia los alrededores se consider como eI calor. que se
transfiere por la pared hacia la atmésfera dado por

Qu.=Q, (37
Donde’
1 d. )
= Sl (r, T 38
Q. A*[lm.+2k..J (To-T.) @B

"
1 d
= ot N 9
Q, Aw(h +2ka (r,-1..) 69
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MODELO REACTOR ~REGENERADOR_

Las caracteristicas del lecho se calculan refiriéndose flujo molar del aire en el
regenerador, para la densidad molar (lbmol/ft%), se ha considerado un comportamiento de
gas ideal debido a la baja presién de operacidn del sistema, por lo que

P
c= (40
ps R Trgu

La velocidad lineal superficial (ft/s)

u= B
PA

g ltegn

La fraccién vacia en la fase densa {King-(1989)]

_ 0.305u +1

= 41
0.305u +2

La densidad del catalizador en la fase densa (Ib/ft%)

Qden = ocll-Egen)  (42)

La densidad del catalizador en la fase diluida (Ib/ft°) [McFarlane (1993)]
0den = MAXIO, 0.582u - 0.878] (43)

La fraccién de vacio en la fase diluida

Ew = P (44)
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MODELO REACTOR ~REGENERADOR_

La altura del lecho denso (ft)

wrgp - Pain A Zciclm} (45)

2o = MINAZ
et {, e, A (Puew = Pu)

El flujo de catalizador alylmen‘tabdo (Ib/s)

Fent = Quit Argn u (46)

4.3 Algoritmo de solucion

En la figura 4.2 se muestra el esquema de simulacion para sistema reactor regenerador

representado por la figura 4.1, el algoritmo aplicado es el siguiente

S4 AIRE

S2
st—ap| MIxt =22 piser 529 mixz 2P ren 1P

Figura 4.2

1. Se selecciond la corriente S6* como la corriente de corte [Westerberg (1979)) para el
método de sustitucion sucesiva, para la cual se propusieron un conjunto de valores

asociados a la composicion, temperatura y presion

2. Se resolvio el médulo MIX1 que representa un mezclador para las corrientes Si
(alimentacion de gaséleo al proceso global) y la recirculacion (corriente de corte) S6*

para generar la corriente de producto S2, por medio de la solucién de las ecuaciones

S1i + S6i = S2i

Hs1 S1 + Hs6 S6 = Hs2 S2

TESI® CON
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MODELQ REACTOR ~REGENERADOR _

Donde Sji es el flujo molar del componente i en la corriente j
Hsj es la entalpla molar especifica para la corriente j
Sj es el flujo molar total de la corrente j

3. Al aplicar el método de Runge Kutta para el conjunto de ecuaciones 4.1.a 4,17y 4,18
con sus condiciones de frontera , representadas en la forma compacta siguiente

dy =1
dh

t=[Kly
dT = dy"aH
dh dh
h=0. y=y0 T = T(Trgn)

y considerando que para eliminar la rigidez del conjunto de ecuaciones: diferenciales
ordinarias se propuso un cambio de variable para‘la temperatura con la forma
adimensional dada por

= (T —=T) 7 (T~ Tioud)

se obtuvieron la compaosicién, temperatura y presion para las corrientes SS y S4 (corrlente
de productos del reactor) para el modulo Riser. : e

4. A partir del flujo de alimentacién de aire y la co‘r:rlente' SS se resuelve el médulo de
MiX2 que representa un mezclador de tlpo adlabétlco por medio de la solucién de las
ecuaciones

83i + Salrel - S5
Hs1 S1 +,HSalre Salre = Hs5 S5

para producir la corriente S5, que sera la alimentacion al regenerador de catalizador

5. Para resolver el médulo RGN, correspondiente al regenerador de catalizador, descrito
por las ecuaciones algebraicas 4.19 a 4.56 se aplico el método de Newton con Ja
forma general

W1aX*=-F* para X“'= X*+ax*

donde [J] es la matriz de derivadas parciales del conjunto de ecuaciones algebraicas no

lineales
AaX* es el vector solucién de la aproximacién lineal del sistema de ecuaciones

algebraicas no lineales
X* es el vector de variables del modelo del regenerador para el punto k del

proceso iterativo
TESIE MON
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MODELO REACTOR —-REGENERADOR

X' es el vector de variables del modelo del regenerador para el punto k+1 del

proceso iterativo )
F* es el vector de funciones del sistema de ecuaciones algebraicas no lineales del

modelo del regenerador evaluadas en el punto X*

Lo cual genera las corrientes de producto S7 y S6**!

6. Como criterio de convergencia para la corriente de corte, se busca que la norma del
cociente entre la diferencia de los valores de la corriente S6*' con S6* y Sg*!
satisfaga una tolerancia 1*10* que en forma compacta se escribe como

[I (S6*'- S6%)/S6""(|<10*

El conjunto de valores utilizados para el modelo de simulacion son los siguientes
[Froment ( 1990), Arbel(1995)& Krishna(1985)]

A=1 Exan= 127168 BTU/lbmol R Py, = 29.6 psi
A = 590 12 Fyr = 131 lb/s Taire = 300°F
A =6.4M12 Hy, = 120 ft Tam = 70°F
Aw = 4300 112 AHp,= 150 BTU/Nb Trees= 670°F
b=1/3 AHpe, = 47549 BTU/Ib Tret = 77°F
CCR = 0 % peso AHfe o2 = 169294 BTU/L Uiy = 8.333%10™ BTU/(s 11°°F)
Cu = 0.075 AHpiz0 = 52018 BTUAND Uow = 2.778%10° BTU/(s f1°F)
Cp. = 0.31 BTU/Ib°F k =0.08 Wign = 274000 Ib
Cpp = 0.82 BTUNL®F k_k:g =0.54Ibmol CO/lbcats z=1
psi
Cpr. = 0.81 BTUALF K3no = 1.465%10" Ibmol Zeye =490t
CO/f s psi®) )
Cpy = 0.31 BTU/Ib®F keo = 7.275%10° t/(psi s) a=1
dy=0.3333 11 Keeo = 0.64176 =1
E;= 24305 BTU/lbmol R ky=12.8 B0 = 2512
Ec=67558 BTU/lbmol R ki = 2.194%10™ BTU/(s {t °F) g, = 68 Ib/fi®
E.. = 1987 BTU/lbmol R MW¢ = 12 Ib/Ibmol oy = 0.57 Ib/ic®
Epsc = 49675 BTU/lbmol R MWy, = 2 Ib/Ibmol ow = 65 Ib/ft?
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CAPITULO 5§
RESULTADOS

5.1 Perfiles de composicién para el reactor

La solucién del modelo diferencial del reactor de desintegracion catalitica descrito
por las ecuaciones en la seccién 4.2 se muestra a continuacién en una forma grafica, de
la figura 5.1 a la 5.4 se pueden ver las fracciones de los componentes pesados
parafinicos, aromaticos, nafténicos y sustituyentes arométicos, respectivamente; este
conjunto, lamado HFO (Heavy Fuel Oil) se encuentra resumido en la figura 5.5, con la
diferencia que ésta Gltima tiene en la abscisa la distancia dimensional y en las anteriores
es adimensional, referida a la longitud del reactor. Debe hacerse notar que son mas
reactivos los compuestos aromaticos, ya que en un inicio tiene la mayor fraccion y al final
presenta la fracciéon mas baja, le sigue un comportamiento semejante el conjunto de
compuestos nafténicos y en el caso de los aromaticos con anillos sustituyentes son
practicamente constantes a lo largo del proceso de reaccion.

fraccion de Ph vs altura adimensional h
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£
a
]
g
0.10
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h
Figura 5.1
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fraccion de Ah vs altura adimenslonal h

008

1) 010 02 L2 040 a0 060 oo [L] a0 100
h

Figura 5.2

traccion de Nh vs altura adimenslionat h

(1]

Figura 5.3
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conversion de Rh vs altura adimensional h

noa
0.00 .10 020 LR 040 o080 ne: a7 080 3] 100
h
traccion de Pl vs aftura adimensional h
0.140
Figura 5.4
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CAPITULO 5 RESULTADOS

En las figuras 5.6 a 5.9 se muestra el resultado de la variacion de las fracciones de
los compuestos ligeros parafinicos, aromaticos nafténicos y aromaticos con sustituyentes,
respectivamente; al conjunto de estos componentes se les llama LFO (Light Fuel Qil) y
esta representado en la figura 5.10; se puede ver que hay un incremento suave de la
fraccion de los aromaticos debido a la desintegracién de los aromaticos pesados, asi que
este es la fuente principal de la produccion de coque indeseable, debido a que obstruye
los sitios activos del catalizador. Los componentes parafinicos y nafténicos muestran una
respuesta decreciente en su fraccion a lo largo del reactor, lo cual es razonable ya que
producen tanto gasolina como coque.

fraccion de Al vs altura adimensional
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fraccion de NI vs altura adimensional h
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Figura 5.8

fracclon de Rl vs altura adimensional h
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Figura 5.9
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fraccion de LFO vs altura dimensional z
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CAPITULOQ 5 RESULTADQS

A continuacion se muestran las graficas de las fracciones de coque y gasolina a lo
largo del reactor (Figuras 5.11 y 5.12, respectivamente. A pesar de ser muy pequefa la
fraccion de coque producido, la cual cambia de 0.0015 a 0.0026 a lo largo del reactor,
llega a ser perjudicial para los sitios activos del catalizador, aqui se puede ver que el 63%
del coque generado se da cuando se ha alcanzado el 40% de avance en el reactor.

fracclon de coque vs altura adimensional h
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CAPITULO 5 RESULTADOS

La fracciéon de gasolina a la salida del reactor es de 0.52, de la cual el 50% se
obtiene tan solo en el 20% de avance en el reactor, el catalizador favorece la conversién
hacia gasolina, pero como se vio en la figura anterior, se da una la rapida generacién del
coque en esta zona debido a la alta reactividad de los compuestos nafténicos y

aromaticos con grupos sustituyentes, ambos pesados.

fraccion G vs altura adimensional h
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CAPITULQO 5 RESULTADQOS

En la figura 5.13 se muestran las fracciones de los conjuntos de componentes
pesados (HFO), ligeros (LFO) y de la gasolina, como ya se mencioné anteriormente, la
fraccion de los ligeros se mantiene aproximadamente constante, aun a pesar de que
contribuyen a la produccidén de gasolina, debido a que estos se producen de la
desintegracion de los pesados.

Los pesados presentan a la salida del reactor una calfda del 70% y los ligeros tan solo
un 2% de incremento, ambos con respecto a su alimentacién

fraccion HFO, LFO & G vs altura adimensional
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5.2 Perfil de temperatura para el reactor

En la figura 5.14 se muestra el perfil de temperaturas en la direccion axial del
reactor, con una caida en la temperatura de 21°F entre la entrada y salida, ya que la
reaccién es endotérmica, cabe enfatizar que el 70% de la variacion total de temperatura
es de tan solo en el primer 20% de avance en el reactor, en la figuras 5.15 y 5.16 se
resume la respuesta de las fracciones de HFO, LFO, gasolina y la temperatura, y la
fraccion de coque en el reactor. Se ve que los cambios mas sustanciales se dan en el
primer tercio del reactor, como ya se habla mencionado anteriormente.

temperatura reactor vs altura adimensional
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fraccion y temperatura vs altura adimensional
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RESULTADOS___

Al igual que en los casos anteriores, también la fraccion de vacio se ve
fuertemente incrementada, con un 75% en su variacién total durante el primer 20% de
avance en el reactor, esto se muestra en la figura 5.17.

fraccion de vacio en el lecho vs altura adimensional
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Al comparar este conjunto de resultados con lo reportado por Gross(1881) se tiene
que la respuesta cualitativa entre el rendimiento y la conversién son muy semejantes
(figuras 18.a y 18.b), pero cuantitativamente se registran desviaciones de un 20% para el
LFO y para la gasolina, pero en las conversiones los errores son menores al 8%, esto es
debido a la falta de informacién para describir la formacién de los componentes ligeros
(componentes de peso molecular menor al pentano).

rendimiento vs converséon
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LFOmod
—— LFO

Gasolinamod
—<~ Gasolina
—£- Cogquemod
—&- Cogue

——— _.’—-—‘*—gq—" < 4"

s

Figura 18.b | Gross (1981)]

5.3 Analisis comparativo

Las figuras 19.a, 19.b y 19.c muestran la region comin de operacion para equipos
comerciales de desintegracion catalitica de gasoéleo, al ubicar el punto de operaciéon
resultante del modelo descrito en el capitulo 4, se puede ver que se encuentra muy cerca
del limite inferior, pero sin caer en la regiéon optima (zona interior del poligono irregular ),
al extrapolar curvas del porcentaje de conversion se puede decir que aproximadamente
se tiene un error del 15%, la temperatura del regenerador es muy cercana (1143.23°F,
frente a 1140°F, aproximadamente) a la reportada en la figura 19.a.

La figura 19.c reporta el comportamiento del sistema reactor regenerador en
funcion de la relacion CO2/CO, tomando en cuenta los resultados de! modelo del
regenerador, resumidos en las tablas 51 a 5.4 se tienen errores del 5% para la
temperatura del catalizador, para una fraccion del 40% del flujo recomendado de
catalizador se obtuvo un 35% de desviacidon en la cantidad de coque depositado. asi
como el regenerado.

Para obtener este conjunto de resultados se requirieron de guince iteraciones para
satisfacer una tolerancia de 10°° sobre la corriente de corte, el proceso de convergencia
se muestra en la figura 19.d
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Balance de masa en el regenerador Tabla 5.1

especie  flujo flujo flujo flujo flujo flujo
entrada generado Salida entrada generado  salida
[lbmol/s] [lbmol/s]  [Ibmol/s] [Ib/s] [Ib/s] [ib/s]

02 0.84000 0.57977 0.26023 26.88000 18.55264 8.32736
CcO 0.00000 0.11896 0.11896 0.00000 3.33088 = 3.33088
co2 0.00000 0.09463 0.09463 0.00000 4.16372  4,16372

N2 3.16000 0.00000 3.16000 88.48000 0.00000 88.48000
H20 0.11460 0.46264 0.57724 2.06280 8.32752 - 10,39032
AIRE  4.00000 0.69620 116.00000 0.00000 .. 20.18980

total 4.11460 1.25600 4.21106 117.42280 34.37476 114;69228
%desv 2.32

Flujo de catalizador 1223 Ib/s

Balance de energia Tabla 5.2 [Qrge | 0
Calor para la especic [BTU/s] [Qsg 1 -2.44E+06 |
Aire Qe 25718.09 Temperaturas |[°F] Tabla 5.3
02 Qo2 -2.36E+03 Base - Thase |1143.23
co2 Qcor -2.61E+02 Aire Taire | 300

<o Qco -9.25E+02 Ambicnte Tatm |70

H20 Q20 -1.39E+04

COQUE  Qonque 591052.6 Regenerador Trgn 1143.23
C+H Qc+Qh 1.10E+06 Referencia Tref 77

PARED Qpared 2609.512 Pared Tw 609.45
Qlost 2050.171

Qsc 1364868
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Caracteristicas del lecho Tabla 5.4
Densidad gas g 0.001722 Ibmol/ft3

velocidad superficial u 3.94 fi/s

fraccion vacia en la fase densa ggen 0.6876
densidad catalizador fase densa Qgen 21.2442 Ib/ft3
densidad catalizador fase diluida og 1.4135 |b/ft3
fraccion vacia en la fase diluida &gy 0.0208

altura del lecho denso  Z 19.9259 fi

Figura 19.a [ Gross (1981))
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Temp Catalizador a la salida
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Figura 19.c | Gross (1981)]

Las cuatro figuras siguientes se obtuvieron aplicando el esquema de simulacién de la
seccién 4.3 en forma repetitiva para obtener cada uno de los puntos de la relacidn de CO2
a CO al variar la temperatura de operacion del regenerador, lo cual se puede ver en la
figura 20, la respuesta del modelo con respecto a los resultados obtenidos por Errazu
(1979) son muy semejantes, al variar la relacion de catalizador a alimentacién de gasoleo
entre tres y nueve, se obtuvieron los resultados para la temperatura de salida del reactor
(riser), la prediccion del valor maximo presenta un 6% de error al compararlo con los
valores reportados por Gross(1981) en la figura 21, para la temperatura del regenerador
también presentd un 7% de desviacidon para la prediccion de la maxima temperatura de
operacion y finalmente en el valor de rendimiento de gasolina se obtuvo una desviacion
del 2%.
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CONCLUSIONES

La aplicacion del esquema de simulacién basado en el enfoque modular secuencial
permiti6 resolver el modelo del sistema reactor-regenerador, para el cual, la parte mas
critica corresponde a la descripcion de la cinética del esquema de reaccién, ya que la
confiabilidad sobre la rapidez de aparicién o transformacion de los conjuntos de especies
seleccionados como representativos de las fracciones del gaséleo permitié aproximarse a
los resultados reportados en la literatura.

El modelo cinético de diez especies para el reactor es una representacion
intermedia entre los casos que consideran muy pocas especies, como por ejemplo el de
tres, considerado por Weekmann (1969), o los de muchas, de decenas o mas, sin
embargo, se pueden aplicar otros modelos para predecir los valores de los factores de
frecuencia de colisién y energias de activacion para el complejo conjugado, por ejemplo el
considerado por Froment (1981), sin embargo, el proceso de calculo resulta ser [aborioso
y complicado.

Al comparar la solucién del modelo diferencial obtenido en el presente trabajo con
lo reportado por Gross (1981) y Errazu(1979), se encontrd que las conversiones para los
productos del reactor son ligeramente menores, al igual que en los valores de temperatura
a la salida, sin embargo los perfiles de composicién son parecidos a los reportados por
Froment (1990). Las desviaciones mas grandes se registraron para la produccion del
coque, esto es debido a que la funcidn utilizada es la que reporté Jacob (1976) y es
particular de un tipo particular de gasoleo, asi que para corregir la desviacién,
primeramente se debe caracterizar la materia prima.

En el primer tercio del avance del reactor se lleva a cabo el 37% de la conversién
total, lo cual refleja alta reactividad de las fracciones pesadas para la formacion de
componentes ligeros y la gasolina, que es el componente de interés, pero también se
forma en esta secciéon la mayor cantidad de coque, componente indeseable, pues inhibe
los sitios activos del catalizador.

Las fracciones de los componentes ligeros, correspondientes al conjunto LFO,
permanecen aproximadamente constantes a lo largo del reactor debido a que se forman
por la desintegracion de las especies pesadas, a pesar de que una parte de ellos
contribuyen a la formacion de gasolina y coque.

Considerando dos fases (particulas solidas y gas) y un comportamiento de tanque
agitado de mezcla completa (CSTR) en el regenerador, el modelo resultante corresponde
a un sistema de ecuaciones algebraico no lineal, para las ecuaciones de balance de masa
y energia, acoplado con la cinética de un proceso de combustién parcial reportado por
Krishna (1985) y Weisz (1966), y comparando sus resuitados con la solucién de este
trabajo se obtuvieron desviaciones menores al 6% aproximadamente, en la prediccién
para la temperatura de salida.
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Una variable critica para fijar el flujo de catalizador a regenerar es la relacion de
CQ,/CO, la cual es producto del proceso de reaccién, al comparar los valores
correspondientes se encontré que el flujo de catalizador a regenerar era del 40% de su
capacidad, por lo cual se obtuvo 0.4% de coque.

El modelo y esquema de simulacion para el sistema reactor-
regenerador para plantas FCC descrito en el presente trabajo y aplicado para el caso
particular de produccién de gasolina fue producto de una serie de pruebas de aplicacion
de meétodos numéricos como Euler y Runge-Kutta para el conjunto de ecuaciones
diferenciales ordinarias y de los métodos modificados de Newton para la solucion del
sistema de ecuaciones algebraicas no lineales, en este Gltimo caso la propuesta del
estimado inicial para alcanzar la convergencia estuvo basada en datos reportados en la
literatura, todo esto muestra una aproximacién confiable, como ya se mencioné
anteriormente, por lo cual, puede ser utilizado como herramienta en estudios de analisis
de multiplicidad de estados estacionarios, sensibilidad paramétrica, optimizacion y en
otros casos de aplicacion.
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