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INTRODUCCION

La industria del petréleo es y ha sido fuente de trabajo considerable de investigacién desde
el comienzo del siglo pasado. Los procesos de refinacion de petréleo han experimentado
una expansion tremenda y cambios desde 1940.

El principal adelanto fue la introduccién del proceso de desintegracion catalitica, que desde
su inicio ha tenido gran importancia en los esquernas de refinacién, particularmente en el
aprovechamiento integral del petrdleo crudo, pues a partir de fracciones residuales puede
generar gasolina de alto octano, gas L.P., gas seco y aceite ciclico.

Debido a que el proceso de desintegracién catalitica de lecho fluidizado es considerado por
muchas refinerias como la base de su rentabilidad, éstas dependen basicamente de su
operacion exitosa para determinar si son competitivas.

Como consecuencia de las restricciones ecolégicas, la orientacién del proceso ha cambiado
hacia la produccioén de olefinas, materias primas esenciales para la produccién de gasolinas
de mayor calidad que incluyan compuestos oxigenados como sustitutos de antidetonantes a
base de plomo. Asi también, se han incluido tecnologias que permiten eliminar las
emisiones de catalizador, monoxido de carbono, 6xidos de azufre y nitrégeno; asi como los
disefios que permiten el procesamiento de residuos atmosféricos y de vacio que contribuyen
a aprovechar en mayor grado los fondos del barril.

Por la importancia del proceso, se formulé un modelo aproximado en régimen permanente
para el sisterna reactor regenerador (capitulo 3), se presentan primeramente una serie de
generalidades como es la descripcion del proceso de desintegracion catalitica, las
reacciones mas representativas y la accion de los catalizadores en este proceso (capitulo 1),
se presentan también algunos modelos cinéticos desarrollados y parte de sus parametros

caracteristicos, junto con los métodos para la caracterizacion de la alimentacién en la
unidad FCC (capitulo 2).

Como se menciono el capitulo 3 muestra el desarrollo de los modelos para cada uno de los
reactores que conforman la unidad FCC, junto con el algoritmo de solucién para el régimen
estacionario.

Los resultados numéricos del modelo se presentan en el capitulo 4 por medio de una serie
de graficas donde muestran las variaciones de composicion de las diferentes especies que
conforman el esquema cinético de diez especies utilizado en este trabajo, asi como el
cambio de temperatura.
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CAPITULO2 ,
CARACTERIZACION DE LA ALIMENTACION, ESQUEMAS DE REACCION
Y MODELOS CINETICOS

2.1 Caracterizacion de la alimentacion en la unidad FCC.
El petroleo es una mezcla compleja de hidrocarburos contenicndo miles de distintas
especies moleculares. Describir el comportamiento de mezclas de petroleo es
importante para el disefio y operacion de refinerias de proceso comercial.
Estas procesan diferentes tipos de crudos y debido a que la calidad de estos fluctia,
puede ocurrir lo mismo con las propiedades de carga. El gasoleo de vacio constituye
uno de los productos intermediarios provenientes de la destilacion de vacio del crudo.
Esta fraccién es una de las mas pesadas, con un rango de temperatura de ebullicién
entre 232° C y 427° C, sin embargo, la severidad del proceso de desintegracion, hace
posible la utilizaciéon de esta carga pesada como alimentacion al reactor para la
produccién de gasolinas y otros productos.
Para caracterizar apropiadamente una alimentacién, debe determinarse sus propiedades
fisicas y quimicas. Porque técnicas analiticas sofisticadas, como la de espectrometria de
masa, no son practicas en la determinacién de la composicion quimica de una
alimentacion de FCC, las propiedades fisicas son a menudo usadas para proveer
mediciones cualitativas de la composicién de la alimentacion. El laboratorio de la
refineria estd usualmente equipado para realizar pruebas de propiedadcs fisicas sobre
una rutina basica. Los mas ampliamente usados son:
- Gravedad especifica
- Curvas de destilacion
- Indice de refraccién
- Numero ¢ indice de bromo
- Viscosidad
- Pruebas Conradson, métodos de Ramsbotton y Heptano insoluble
- Correlaciones empiricas
2.1.1 GRAVEDAD °API
La gravedad °API mide la ligereza o pesadez de un hidrocarburo liquido. La gravedad
especifica liquida es otro término cominmente usado en la conversion de volumen a peso.
La gravedad especifica relaciona a la gravedad °API por la ecuacién:
SG(60°F) = - L.
131.5+°AP]
2.1.2 CURVAS DE DESTILACION
Los datos de las curvas de destilacion también proveen de informacion acerca de la calidad
y composiciéon de Ja alimentacion. Cada corriente de alimentacion tiene diferentes de
puntos de ebullicion y composiciones.
La prueba de destilacion fraccional involucra la medicion de la temperatura de vapor
destilado en el punto de ebullicion inicial (IBP por sus siglas en ingles). como los
porcentajes de fracciéon de volumen de 5, 10, 20, 30, 40, 50, 60, 70. 80, 90 v 95 que son
registradas, y en el punto final. Tres métodos son actualmente usados en la medicion de los
puntos de ebullicion: D-86, D-1160 y D-2887 todos ellos de la ASTM(Amencan Society
for Testing Materials).
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2.1.3 VISCOSIDAD

La practica normal es medir la viscosidad a dos diferentes temperaturas: tipicamente 100°F
y 210°F. Sin embargo, para muchas alimentaciones, la muestra es demasiado espesa para
fluir a 100°F. La viscosidad Saybolt (ASTM D-88) es el método mas popular de medicién
de una alimentacion de FCC. Sus unidades son el centistoke.

Esta es una descripcion de las propiedades que se toman en cuenta en una refineria para
caracterizar las cargas de alimentacién durante la operacion. Sin embargo, para realizar
estudios de investigacion, es necesario que se considere alguna otra descripcién en términos
moleculares, que nos permitan proponer una estrategia de analisis del proceso de FCC.
Debido a la gran cantidad de especies presentes en las fracciones del petréleo, es necesario
definir los constituyentes moleculares mas importantes que se encuentran en la fraccion de
alimentacion del reactor de desintegracion, ya que a pesar de los estudios realizados, no ha
sido posible conocer el mecanismo de reaccion real que se lleva a cabo en el reactor durante
la desintegracion del gasoleo. Estos miles de compuestos presentes en el gaséleo de vacio,
pueden organizarse en grupos moleculares denominados lumps.

Una propuesta de agrupamiento muy utilizada en la desintegracion catalitica es la que toma
como base 4 familias quimicas, las cuales son: parafinas, olefinas, nafténicos y aromaticos.
Esta descripcién es muy importante, pues constituye la base de las reacciones elementales
en la desintegracién cuando se obtienen crudos ligeros de gasoleo, los cuales forman entre
el 50 y 65% en peso de la alimentacion total de parafinas.

A nivel industrial, existen varios métodos para predecir la fracciéon de PONA. Una vez que
la configuracién molecular es conocida, el modelo cinético puede ser desarrollado para
predecir los rendimientos de los productos.

2.1.4 CORRELACIONES EMPIRICAS

No existen correlaciones estandares. Algunas compaiiias tienen sus propias correlaciones
que son consideradas patentes, pero esto no significa que estas hagan un mejor trabajo en
prediccion de rendimientos.

Algunos de estos métodos son: método de Watson-Smith es usado para el calculo de los
puntos de ebullicién promedio, el método de Riazi que sirve para calcular el peso molecular
promedio de la alimentacién, el método de Huang utilizado para el indice de refractivo a
20°C, método de densidad para estimar el porcentaje en peso de carbono e hidrégeno en las
moléculas que componen las fracciones pesadas de petroleo, el método n-d-M permite el
calculo del porcentaje de carbonos que forman el anillo de una molécula aromatica
imaginaria en la fraccion ligera.

Las formulas se presentan en un apartado especial para el entendimiento de los métodos
mencionados.
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2.2 ESQUEMAS DE REACCION Y MODELOS CINETICOS

Para este trabajo, todas las reacciones de desintegracion toman lugar en el riser. Esta
suposicion es razonable ya que los catalizadores zeoliticos, los promotores de reaccion
y los aditivos multifuncionales aceleran altamente las velocidades de reaccion. Ademas,
la formacion de coque decrece marcadamente la actividad del catalizador hacia la salida
del riser.

La teoria de aglomerado de especies quimicas ha sido ampliamente estudiada ya que
simplifica el analisis de sistemas complicados de reaccién. Uno de los primeros trabajos
fue el Wei y Kuo(1969). Su teoria se desarrolla para sistemas exactamente
aglomerables.

Los requisitos para que un grupo de especies quimicas pueda ser considerado como un
unico pseudocompuesto (lump), clasifican el proceso de aglomerado como:
-Aglomerado propio. Es aquel en la que cada lump posee un significado fisico. Cada
entidad quimica involucrada es asignada Unicamente a algin grupo aglomerado.
-Aglomerado semipropio e impropio. Son aquellos en los que una misma especie puede
ser asignada a dos o mas clases diferentes, a fin de modelar cierto comportamiento
cinético observado. Se considera como semipropio cuando el sistema sigue reacciones
monomoleculares e impropio cuando no es el caso.

Hace algunos aiios aparecié el analisis de agrupar propuesto por Coxson y Froment el
cual consiste en la seleccién del numero de pseudocompuestos v la distribucion de
especies entre los pseudocompuestos en un gran sistema. La respuesta invariante es
utilizada como criterio para la evaluacién de esquemas aglomerables particulares,
mientras que las estrategias de agrupamiento son guiadas por un analisis estadistico de
los datos de respuesta del sistema. Una vez que el esquema aglomerable esta definido,
la nueva matriz de velocidad es construida de los datos de respuesta.

La notacién de una mezcla continua ha recibido considerable atencién como un método
para modelacion de reacciones de mezclas complejas(Astarita & Ocone, 1988).

En las mezclas continuas la identidad quimica es reemplazada por algunas propiedades
indice continuas, tales como el punto de ebullicion, para describir la distribucion de la
concentracion y conversion con respecto al indice.

Weekman y colaboradores en 1960-s(Weekman, 1968, Weekman y Nace. 1970),
estudiaron las cinéticas de desintegracion catalitica con el objetivo de desarrollar un
mejor procedimiento de caracterizacion para los catalizadores zeoliticos.

Modelo de tres lumps

El lump A representaba la carga entera anterior al rango de ebullicién de gasolina. el
fump B correspondié al rango de productos de gasolina y el lump C represento el coque
y los productos C)-Ca.

Gasolina k2, Gases + cogue
kr Gasoleo k3

Figura 2.1
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Debido a que las constantes de velocidad decrecen rapidamente por el coque
depositado, fue necesario incorporar la velocidad de decaimiento del catalizador. Un
aprovechamiento fue propuesto por Voorhies(1945) para relacionar el declive en la
actividad catalitica como una funcion del tiempo en la corriente. Weekman asumio que
las cinéticas de desintegracion catalitica fueron de segundo orden con respecto a las
concentraciones de alimentacion.

Dentro de los esquemas cinéticos de cuatro lumps, son varios los autores que han
desarrollado estudios; como Chen et al.{1989) los cuales se basaron en el modelo de
Weekman, separan al coque de los gases ligeros para predecir su rendimiento de forma

independiente.

Modelo de cuatro lumps

Coque

Figura 2.2

Este modelo pudiera ser representativo, no obstante, la tendencia se manifiesta hacia un
numero mayor de lumps.

Ancheyta propuso un modelo de cinco lumps que involucra siete constantes cinéticas y
una para la desactivacién del catalizador, prediciendo los rendimientos de un reactor de
microactividad. Maya Yescas y Lopez Isunza también propusieron un modelo cinético
de cinco lumps para la simulacién dinamica y en estado estacionario de un reactor de
FCC. Los grupos de compuestos considerados son gasoleo de vacio, gasoleo ligero,
gasolina, gases volatiles y coque. En el modelo se considera una cinética de segundo
orden para el gasoleo y de primer orden para el resto de los agrupamientos.

—>
coque
 _

DA PRt

Modelo de 5 lumps

gli

Figura 2.3
Hasta aqui se han presentado modelos basados en el punto de ebullicion como criterio
para definir los grupos de compuestos. sin embargo, existe otra orientacion para la
definicién de los lumps. Nos referimos a los modelos que pretenden una descripcién
mas detallada de la carga de alimentacion de gasoleo, y de los productos mas
importantes de la desintegracion.
Modelo de 10 lumps
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El esquema de reaccion que se tomo en cuenta para el presente trabajo corresponde al
que publicaron Jacob, Gross, Voltz y Weekman Jr (1976). A continuacién la
descripcion del esquema.

Jacob et al. (1976) propusieron una red consistente de 10 lump. Este modelo esta
basado en la estructura molecular y esta restringido a lumps que pudieran ser medidos.
Los lumps estan interconectados por constantes de velocidad que describen la red de
reaccién completa. La alimentaciéon es agrupada en parafinas, naftenos, anillos
aromaticos y grupos aromaticos tanto en las fracciones de pesados como de ligeros de la
carga de alimentacion. Los productos son divididos en dos lump, uno es el rango de
gasolina y el otro es el coque y los gases de C;-C,.

En este modelo, las constantes de velocidad de reaccion son consideradas
independientes de [a composicion de la alimentacion. Las ventajas de este modelo son
que la conversion puede ser estimada y la velocidad de produccién de algunos
productos particulares puede ser calculada. Introduce el efecto de envenenamiento por
la cantidad de nitrogeno presente, la adsorcion de anillos aromaticos y el decaimiento
de la actividad del catalizador.

An
Nn
Ny Ay
[
/ Ah
Cas
[}
Kpeg
Ko
Kp(c
(o}

Modelo de 10 tumps

Pn

Figura 2.4

Donde

Pl = Fraccién en peso de los componentes paralinicos contenidos en un intervalo de
ebullicion entre 430-650°F.

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

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

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

Nh = Fracciéon en peso de los componentes nafténicos que presentan puntos de
ebullicién mayores a 650°F.

Cah = Fraccién en peso de los componentes con anillos aromaticos que presentan
puntos de ebullicién mayores a 650°F.

Ah = Fraccién en peso de los componentes con grupos sustituyentes aromaticos que
presentan puntos de ebullicion mayores a 650°F.

G = Fraccion en peso de la gasolina (componentes contenidos en el intervalo de la
gasolina con un punto de ebulliciéon aproximadamente de 430°F.

C = Fraccion en peso de coque(componentes en el intervalo de C;-C4 mas el coque).

El modelo agrupa a los componentes de la gasolina, como son los hidrocarburos desde
C5 hasta los que alcanzan una temperatura de ebullicion de 430°F, en G, el grupo C
contiene al H2, H2S, los componentes ligeros C1-C4 y el coque, se tienen dos
conjuntos de lumps que representan a las fracciones ligera y pesada del gasoleo, LFO,
que son aquellos componentes contenidos en el intervalo de ebullicion entre 430 y
650°F (P1, N1, Cal, Al) y HFO, que presentan puntos de ebullicién mayores a 650°F (Ph,
Nh, Cah, Ah) respectivamente.

Se puede ver que una molécula parafinica en el HFO formara una molécula parafinica
en el 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(PI-G) y en C (PI-C). Del mismo modo, una
molécula nafténica en el HFO formara una molécula nafténica en el LFO, en F y C.
Para este esquema se dice que no hay interaccion entre los grupos parafinicos,
nafténicos y aromaticos, 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-Cal. Los anillos aromaticos en el HFO (Cah) y LFO(Cal) no forman gasolina, pero
su producto se manifiesta en el lump del coque (C). Los componentes con anillos
arométicos sencillos en el LFO no pueden formar gasolina, sin embargo, un anillo
aromatico al reaccionar con un grupo sustituyentes si lo podra hacer y puede formar
también componentes del grupo C. En este caso, el anillo aromatico asociado puede
caer en el grupo de la fraccion 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 del grupo de sustituyentes. El coeficiente cinético para Cal-G tiene un valor de
cero, por lo que los anillos aromaticos por si mismos no pueden formar gasolina, pero la
pueden formar si un grupo sustituyentes asoctado es removido. EI modelo no hace
distincion entre las moléculas de parafina, nafteno o arométicos en la fraccion de
gasolina, por lo que todas las especies se describen en un lump.

La matriz de coeficientes cinéticos en la pagina siguiente corresponde a una triangular
inferior, sus valores estan en la tabla 2.1 v los valores de las energias de activacion para el
esquema de reaccidn estan en la tabla 2.2.
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Tabla 2.1 Valores de coeficientes cinéticos para [K] a 1000 °F
Coeficientes para la formacién de gasolina lump G| 1/s
Kphg 0.611
Knhg 0.939
Kahg 0.685
Kplg 0.282
Knlg 0.752
Kalg 0.196
Coeficientes para la formaciéon de coque (lump C)

Kphe 0.099
Knhe 0.149
Kahc 0.198
Kcahc 0.149
Kple 0.099
Kalc 0.099
Kalc 0.050
Kcalc 0.010
Reaccion de cracking para gasolina

Kgc 0.048
Reaccion de formacion para LFO

Kphpl 0.196
Knhni 0.196
Kahal 0.196
Kahcal 0.489
Kcahcal 0.049

Tabla 2.2 Valores de energias de activacién y calor de reaccion para el esquema de diez
especies.

Ea (BTU/Ibmol) | AHg BTU/Ib
Formacién de gasolina a partir de Ph, Nh, PI, N1|9900 65,40
Formacidn de coque a partir de Ph, Nh, Ah, Cah 31500 225
Formacidn de gasolina a partir de Ah, Al 26100 65,40
Formacidén de coque a partir de PI, NI, Al, Cal 31500 200
Formacién de coque a partir de gasolina | 18000 160
| Formacién de LFO a partir de Ph, Nh, Ah. Cah 26100 25




2V

Ph Nh Ah Cah Pl NI Al Cal G C
Ph T (Kot KoK [0 0 0 0 0 0 0 0 0
|
Nh 0 (Koo KangKonne) | 0 0 0 0 0 0 0 0
|
AL 0 0 ~(Kaar ™ Kang Kahe*Kannt) | 0 0 0 0 0 0 0
|
!
Cah 0 0 0 (Keanent™ Keane) 0 0 0 0 0 0
Pl | Ky 0 0 0 (Kp*Kpo) | 0 0 0 0 0
NID T Ko 0 0 0 (Ko Ko | 0 0 0 0
Al o T 0 [ 0 0 0 (Kt K |0 0 0
Ca 0 To Kbt Keahen 0 0 0 K 0 0
G ’fT(,m: Ko Kahg 0 Ko Koig Kty 0 Ky 0
U [ K Ko Kane Kene Ko Ko Ko Keut Kee 0
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Estos modelos basados en familias de moléculas han sido utilizados en los Gltimos arios.
Existe un método mas exitoso propuesto por Froment (1993) llamado evento simple.
Este permite una descripcion mecanicista de la desintegracion catalitica. Esta basado en
los mecanismos conocidos de las varias reacciones que involucran iones carbenio.

Toma en cuenta diferentes reglas, el numero de constantes desconocidas no es muy
grande (cerca de 50), y un método de determinacion de ellas, usa algunas reacciones
claves de hidrocarburos puros. No obstante la aplicaciéon del método evento simple esta
lejos de alcanzar debido a la complejidad analitica y las limitaciones computacionales.
Ademas el ensuciamiento por coque no es considerado.

En 1994, Pitault et al. se basaron en el mismo criterio y desarrollaron una descripcion
molecular de la composicién de la alimentacion con cuatro familias bésicas: parafinas,
olefinas, nafténicos y aromaticos. El esquema de reaccién presentaba en promedio de 15
a 20 reacciones basadas en el evento simple ya descrito y con un orden de reaccién de
uno para todas las reacciones involucradas.

En trabajos recientes (Jinsen, 1999), se utiliza un modelo cinético de 13 lumps en
funcién de la composicion de la estructura de grupos de familias. Otro estudio de
una cinética mas compleja como el realizado por Sugungun(1998), en el cual se
propone un modelo con cinco etapas de reaccién y los productos de desintegracion
del gasoleo se agrupan como: gasoleo pesado y ligero, gasolina, butanos y butenos,
propanos y propilenos, gases secos y coque.

Como se puede percatar la tendencia es ha utilizar un nimero mayor de lumps, esto
conlleva a mejores herramientas de computo y andlisis de la carga, por lo que la eleccion
del esquema de Jacob (1976) por ser un esquema aun no tan complicado sirve para los
propositos de este trabajo.



CAPITULO 3

MODELO RISER - REGENERADOR

Al comienzo de este capitulo una breve descripcion de los principios del desarrollo de un
modelo matematico para un sistema reactivo catalitico es presentado. Seguida de una
discusion detallada sobre caracteristicas generales de la unidad de FCC bajo estudio y sus

principales componentes. En la parte final del capitulo, se muestran las ecuaciones del
modelo del riser-regenerador.

3.1 Teoria y Antecedentes

Desarrollar un modelo matematico para una unidad industrial requiere un gran
entendimiento y conocimiento de los procesos fisicos y quimicos que ocurren dentro de la
unidad. Tales procesos incluyen velocidades de masa y transferencia de calor, reacciones
cinéticas y termodinamica. Una descripcion apropiada del flujo del fluido dentro de la
unidad también es requerida.

ldealmente, para el desarrollo del modelo, todos los procesos mencionados son
determinados separadamente y luego combinados hacia un todo. Sin embargo, en
situaciones reales esto es muy dificil. Por tanto, la mayoria de los modelos no son basados
totalmente sobre detalles de 1a formulacion matematica e incorporan formulas empiricas
simplificadas. La presencia de estas formulas generalmente limita a los modelos.
Cualquier modelo incluye un cierto niimero de simplificaciones, que deben elegirse para no
afectar la confiabilidad y la naturaleza predictiva del modelo.

El factor clave el cual controla el numero de simplificaciones impuestas sobre el modeio es
gobernado por la precision del mismo.

Un procedimiento general para la construccion de un modelo puede ser bosquejado de la
siguiente manera, la primera fase en el modelado matematico es identificar la configuracion
de la unidad, su ambiente y los modos de interaccion entre sus componentes. El paso
siguiente es la identificacion de las variables estado relevantes las cuales describen la
unidad, y los procesos que toman lugar dentro de sus fronteras. Esto es seguido por la
determinacion de los principios basicos, la velocidad de los procesos en términos de las
variables estado y la identificacion de las variables de entrada actuantes en el sistema.

La segunda fase es la formulacion de las ecuaciones basadas en los balances de masa y
energia. La introduccién de las simplificaciones necesarias es muy importante. Lo siguiente
es el desarrollo de un algoritmo para la solucién de las ecuaciones. La parte final es la
validacion de los resultados de la simulacion en contraste con datos experimentales para
asegurar la fiabilidad del modelo. Esta fase pudiera resultar en imponer més
simplificaciones o quitar algunas de ellas. Los pasos mencionados son interactivos y el
resultado de cada paso debe conducir a la reevaluacion de los resultados de todos los pasos
previos.

3.2 Desarrollo de los modelos
El diagrama esquematico del modelo simplificado riser - regenerador es mostrado en la
figura 3.1. En realidad el riser es compuesto de dos partes:

- El riscr, es considerado como un reactor de lecho transportado donde todas las
rcacciones de desintegracion toman lugar.
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- Ellecho fluidizado superior, donde los productos y los componentes pesados son
separados del catalizador usando una corriente de vapor.

Para simplicidad, el modelo riser — regenerador desprecia el lecho fluidizado superior y

se asume que el catalizador saliente del riser entra al regenerador directamente sin

retraso.

El regenerador es dividido en dos regiones: densa y diluida. La regién densa es ademas

dividida en dos fases (Kunii y Levespeil, 1991): una fase emulsion y una fase burbuja.

El efecto de la region diluida no esta incluido en el modelo.

Productos Gases de combustidon

Y Catalizador
gastado

Region diluida

R. DENSA

>
Aand

S 0 Tw T e g o™
m‘-"CU"“E‘U‘.’"ﬂI

Catalizador
regenerado

gasoleo
Atre

RISER

Fy
<_.
—b
Ly

REGENERADOR

Figura 3.1 Diagrama de simulacion para el modelo del riser - regenerador
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3.2.1 El modelo para el riser
El gasoleo fresco es traido hacia el contacto con el catalizador regenerado en la entrada del
riser, Ja cual produce la vaporizacion instantanea del gasoleo. El cambio del volumen
asociado con el proceso de vaporizacion incrementa rapidamente la velocidad, mientras el
descenso en la densidad de la mezcla circundante ocurre.
El riser es dividido en tres zonas principales; |a entrada, la zona intermedia y la zona final.
La entrada es considerada la parte mas compleja del riser. Esto es atribuido a la presencia
de la alta turbulencia, la alta temperatura y las concentraciones de gradiente, y la
heterogeneidad del flujo.
Un estudio detalla la modelacion de dos fases en forma tridimensional de los patrones de
flujo y transferencia de calor en reactores riser de FCC realizado por Theologes y Markatos
(1993). Ellos concluyeron que el comportamiento total del riser puede ser predicho usando
un simple modelo unidimensional de balances de masa, energia y especies quimicas.
Ademas, la presencia de la alta eficiencia en los sistemas de inyeccidn en la alimentacion
en las unidades modemnas justifica la suposicion del flujo tapén en el riser.
Para el planteamiento completo se tiene aun las siguientes simplificaciones:

- No hay deslizamiento de los fluidos en la pared del reactor

- Se tiene operacion adiabatica

- No hay resistencia a la difusion de las especies en cualquiera de las dos fases

presentes
- Setiene la misma temperatura en las dos fases en cualquier punto en un corte
transversal a lo largo de la direccién axial
- Las capacidades calorificas isobaricas son constantes
- Seutiliza el modelo cinético de diez especies de Gross (1976)

Figura 3.2 Forma del elemento

F
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Basado en lo anterior, las ecuaciones del modelo del riser son:

Balances de masa para las especies
1. Coque (Carbon formado y depositado en la superficie del catalizador)

0.2 Ec
AAZep, ‘Z—C =F,C-F(C+AC)+ A,Angv[gj ke * [%}
{

rearreglando la ecuacién anterior

0.2 Ecc
o __ 5 ac [z] (o L]
o Aep, Az \5) 100

tomando el limite cuando AZ — 0,

02 Ecc
aC: Fy 6C+{z:] k eDR'T( v ]
o Aep oz \5) 100

..oC A
para el estado estacionario — =0 y z=—
ot H

r

% = T,(T/S)O'zkme'&”” *(w 1100)

Con la condicion de frontera a la entrada del reactor dada por la concentracion de coque en
el catalizador regenerado.

z=0, C=Crgc

1. Consideradas en el gasoleo

A MZep, & =Fy = F(y +8y) + AAMZp gp, Z“u 1 Ko
o (I+ k;.)’cu».
rearreglando la ecuacion anterior
. F, Ay - K _,
AR v ayKpe ™"
o Aep, AZ e(l+k, yes)im
tomando el Jimite cuando AZ — 0,
. F )
ay, _ f al +(p Za,‘)’K e -E,  RT

o Agp A (|+/\h}u, -
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para el estado estacionario i 0 yz= z

o H,
TR LT P
A e k) S i Ve ko

Con la condicion de frontera a la entrada del reactor dada por la composicion de las
especies presentes en el gasoleo, es decir:

K =PI (1), NI(2), Ah(3), Cah(4), Ph(5), Nh(6), Al(7), Cal(8) , G(9).
z=0, yi=VYio

La expresion de decaimiento del catalizador debido al coque depositado en su superficie
esta dado por Voorhies (1945), Weekman (1979):

p=e¥" o =0.0067s"

La funcidn de tendencia de formacion de coque por parte de la alimentacion esta dada por
Jacob (1976)

Y =0.63 1ypho+0.297yNh0 +0-773YAh0 +2~225)'Cah0 +0.63 lypio +0. [ lynio +1.475ya10
+0.0727y@10

Las caracteristicas del lecho son:

F/
. F P <M,
e= P . u= 7 t=H,/u pv=’--2~’-
i+f’§_“_ A.ep, RT 5 y,
P P

El balance de energia:

T
ANZgp cp, (;—[ =Fcp (T—(T+AT)+Fep (T—(T+ ATY)

l-¢ 3

- ADZep,p, -
(1+k,y0) 5=

B IRT
a.y, K€ AH,
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rearreglando la ecuacion anterior

T (Fucp.+Frepy) AT I- 2 .

6_2_7 4 rPr) AT gp.(1-¢) 'zaikykae ERTAH,
t Aep.cpy, AZ  cpre(l+k,ye,) o

tomando el limite cuando AZ — 0,

oT F .cp .+ F ¢ T - 2
7:_( 2P s pfv)?_ ___pel-¢g) za;k}’LKkoe_E"RTAHk

ot A.ep.cpy, 0Z cprel+k,yc,) o
. .or z
para el estado estacionario —- =0 y z =
ot H,
dr F 2, dy,
TR,

dz Fep.+Fepg s dz

debido a que la temperatura a la entrada del reactor depende del calor que contiene el
catalizador regenerado, la condicion de frontera esta dado por:

igccprrrgn + chpﬂ Tf('szl - AH F

z=0, T= ot

Feccp. +Frepy,
3.2.2 El modelo para el regenerador
El reactor regenerador es el corazén de cualquier unidad FCC. Este juega un rol muy
importante en el proceso de desintegracion catalitica. El regenerador provee el calor
requerido para las reacciones endotérmicas de desintegracion, y reactiva al catalizador por
combustion, con aire, del coque depositado sobre la superficie del catalizador. Ademas,
existen varias configuraciones de los reactores de desintegracion en unidades comerciales
de FCC, las unidades del regenerador son esencialmente las mismas. La diferencia entre
ellas es el sistema de distribucion de aire.

3.2.2.1 Hidrodinamica del reactor regenerador

El regenerador consiste en dos regiones principales. La primera region es el lecho denso del
regenerador, en el cual, se lleva a cabo la totalidad del volumen de la combustién de coque.
La segunda regién es la region diluida, posterior al lecho denso.

La region diluida o Ilamada en ingles freeboard es definida como la seccién del contenedor
entre la superficie alta del lecho denso y la entrada a los ciclones internos en la parte alta
del regenerador. Ln esta seecion, los gases de combustion son separados del catalizador
entrante. Como los gases suben a través de la region, el mondxido de carbono es convertido
a diéxido de carbono por la reaccién de postcombustion. El calor generado de esta reaccion
incrementa la temperatura de los gases salientes y el catalizador entrante. La cantidad de
catalizador entrante esta en funcion de la velocidad del gas. Sin embargo. la velocidad de
los sélidos es usualmente muy pequeria comparada con la cantidad total del catalizador
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retenido en el regenerador. La mayor parte del coque en el catalizador ha sido quemada en
el lecho denso. Ademas, la presencia de aire en exceso en el lecho del regenerador favorece
la reaccién completa de combustion. Asi, se asume que el coque es directamente convertido
a didxido de carbono en vez de mondxido de carbono. Basado en las razones expuestas el
efecto de la region diluida o freeboard en el balance total de energia del regenerador es
despreciable.

El lecho denso del regenerador es un lecho fluidizado burbujeante. Esta suposicion es
verificada por inspeccion del diagrama de régimen para flujo gas a través de lechos de
particulas sélidas dado por Grace (1986). En este diagrama se muestra que la operacion del
lecho del regenerador esta cerca y a lo largo de la frontera superior de la zona de lecho
fluidizado burbujeante. Este permite usar la teoria del lecho burbujeante de fluidizacién en
el desarrollo del modelo (Kunii y Levenspiel, 1991). Este método es la formulacién fisica
simple mas aceptada de! flujo complejo en el regenerador. Acorde a esta teoria, el lecho
denso en el regenerador es dividido en dos fases. La primera fase es la fase emulsién, la
cual se parece al lecho en la incipiente {luidizacion. La segunda fase es la fase burbuja.

Las burbujas juegan un rol complejo en el regenerador. Las burbujas son responsables para
la remocién de los productos de la reaccion de combustion y suministrar mds oxigeno a la
fase emulsién a través de la transferencia de masa. Otro rol importante de las burbujas es
producir un buen mezclado del catalizador sélido en la fase emulsion. Sin embargo, las
burbujas son también responsables por algunas perdidas de calor del sistema debido a la
transferencia de calor entre las fases burbuja y emulsién.

Ademas se hacen las siguientes suposiciones para facilitar la modelacion del regenerador:

- Las particulas del catalizador en el lecho denso estan perfectamente mezcladas
debido al recicle del ciclén como también a su propia circulacién dentro del lecho.

- Los gases tanta en la fase emulsion como burbuja estan en {lujo tapon

- Y el gas en el regenerador consiste de oxigeno, mondxido de carbono, didxido de
carbono, vapor de agua y nitrégeno.

- La presion es constante.

Las propiedades hidréulicas como la altura del lecho, las fracciones volumétricas de la

fase y velocidades representan los elementos principales de la modelacion para el

regenerador porque estas estan muy ligadas a los balances de masa y energia en el

lecho. Pero la descripcion detallada de estas es bastante complicada debido a la

complejidad inherente del fendmeno de fluidizacién. En este trabajo se utilizé una

correlacion empirica entre la fraccion volumétrica y la velocidad promedio de gas

superficial desarrollada por regresion no lineal de datos experimentales usada por In-Su

Han, Chang-Bock Chung (2001).

La fraccion volumétrica de la fase burbuja es predicha por la siguiente expresion

propuesta para burbujas rapidas y particulas tipo Geldart A (correspondientes a la
mayoria de los catalizadores de una FCC) (Davidson & Harrison, 1963; Kunii &

Levenspiel, 1991):
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Donde la velocidad minima de fluidizacion uycy la velocidad de ascenso de burbuja uy
puede ser estimado por expresiones empiricas en la literatura (Kunii & Levenspiel, 1991).

3.2.2.2 Cinética del quemado de coque en el regenerador

El coque tipico consiste de varios componentes quimicos incluyendo hidrocarburos,
componentes sulfiricos y nitrogenados. Ya que los hidrocarburos son dominantes, pero,
para el presente el coque es asumido que tenga una formula CH, y el quemado de acuerdo a
los esquemas de reaccion siguientes (Weisz & Goodwin, 1963, 1966a; Weisz, 1966b; Hano
etal, 1975):

CHq +(0.5+0.25q)0, —» CO + 0.5qH,0

Rii = k*1r6CekiCoui,

CHy+ (1 +0.25¢)0;, —» CO; +0.5¢H,0

Rz = k*2r6CakiConi, 1 = €,

Donde las constantes de reaccion pueden ser representadas por

k ki ooO
k* g = 40 Y k*pe= 46
l+o l+o

Ademas de la reaccion de quemado de coque, ahi toma lugar la reaccion de oxidacion del
monoxido de carbono. Esta puede tomar la forma de oxidacion homogénea sobre las fases
gas con la cinética propuesta por Howard, Williams, y Fine (1973)

2CO+ 0, — 2CO; Ry, = kaCCO,ngCf,fO,. i=b,e

O la oxidacidn heterogénea en la presencia del catalizador el cual contiene pequeiias
cantidades de promotores de oxidacién como vanadio, niquel o cobre. Krishna y Parkin
(1985), y Ali y Rohani (1997) reporto la siguiente cinética de oxidacion heterogénea:

2CO0 + 0, caralizador 2CO; R, = kaRGCCOiC(?_;S, i=e

Las ecuaciones para el modelo del regenerador son las siguientes:
Balances de masa
Para la fase emulsion:

Inicialmente el término R;. no contiene el término &,

ANz, a;:m =¢£,0C,-¢,0(C, +AC, )+ K, A,0:(C,, —C, )+ A.02R
v ,

w

después de un reacomodo

oC tC. K,
Ty D +7(
ot T Az ¢

53

C,b - Cw )+ Ri(»
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tomando el limite cuando AZ — 0, queda la ecuacion

oc,  ac, K,
Yo=—u, - “+—(C,-C))+R
al ue aZ fe ( ib le) ie
dcC K . .
P L (Cy =Co)+ Re para estado estacionario
z e“e u,

i=0,,C0,CO,,H,0,N,

donde

R,, = P ((05+025q)r, /M, +(1+0.25q)r,, / M., +0.5r,)=0.5r,
) £

e

—_ pfg(
RCOe - ¢ (rle/Mrk _rde)_rle

£
_ FcCe
RCO_,A’ - ¢ (r2e / Md’ + rdy) +r,

13

pfgfq
R0 = . M -(0.5r, +0.51,,)

e ek

R, =0

con las condiciones iniciales

(0.2) _ =
Cia - Ci('
y condiciones de frontera
w0 _ o Perc
Ci(' - /iu _\/{0
Mre

Para la fase burbuja:
AAze, 69»‘ =0C, _Q(C,h +AC/17)+ AgAZEe(l & )K/ (Cic _Cih)+ Abze R,
ct

después de un reacomodo

oC, _ u, AC, +5,,(1-5,,)K, (
ot £, Az &,

Cu' - Cm )+ R,/,

46
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tomando el limite cuando AZ — 0, queda la ecuacion

C. i -
h:-ﬁa&+£e(l gb)K/(Cfe —C)+ R,

ot £, 0Oz £,
ac, 1- . .
c, _&0-8,) K, (C.—C,)+%eR, para el estado estacionario
dz u, u,

i=0,,0,C0,,H,0,N,

donde

ROJb =-~0.5r,,
Reop = =13
Reow =13
RH_.OI; =0
R,,=0

con las condiciones iniciales
{0,2) _ z
Gy =C

y condiciones de frontera

w0 _ 0 PgrG
Cib _-/;'b Mo
RG

En las anteriores ecuaciones, las velocidades de reaccion estan dadas por las siguientes
expresiones:

ki6CatCoe
n, = :
I4
l+o

Fye = heO

_ 05 05
he = k]RGCCOeCO:zCHZOG

_ 0.5 05
Py = kJRGCCObCO:bCH,Ob
o 0.5
Fae = kaRGCCOeCQ.e

donde la dependencia de temperatura de las constantes de velocidad es asumida del tipo
Arrhenius:

-F.

Kige =korce =134 J eb

47
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Balance de coque
oC, _

C o

después de un reacomodo

Alze Q:Cck _QJ(Cck +AC(,\_)—AAZ€F(I‘]? +"Zr)

,a_cf“ :_iéfgk,_(r +r )
a’ c AZ e 2e

¢

tomando el limite cuando AZ — 0, queda la ecuacion

0Cy _ _u, 0Cy

a e o et
dC, £
— S =L (n, +r

dz ll: ( le 2(') - .
Ccl: para el estado estacionario
Cif-"” = C:k
CF:

(r.0) _ 1
Cck - Cck

Balances de Energia

o7,
A,8,02p 5CP, a_:b = 0P oPy (T, —(T, + AT,)) + 4,02(1 &, Ja h(T, ~T,)
+ A,&,8zr, AH

después de un reacomodo

GL 3 _u_hﬂ+ a (T, -T,Xl1-¢€,) N ry, AH
ot & Az EPercCPy PrcCPg

tomando el limite cuando AZ — 0, queda la ecuacion

aT, Uy oT, . ah(T, -T )1 —£) . rWAH

o &, Oz (€4 PerccPy) PercCPy

dl, _ah(T, -T)(-¢,) . &,r,AH

dz (uhpgR(jcpg) Uy PorcCP, . .
para estado estacionario

Cl:

7.(0,2)=T,(z)

CF:

LU0 =T,
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aT. aT,
(PE.CP + Porc (Eh + €,)CPyrs) "611 =—(u.p.cp, + ugRGpgRchgRG) +a (T, -T)e,

+_p('£('_(

ck

nAH  + 1 AH )+ (e, + 6,0, AH , + p.€,r, AH

rd

edo.eslaciopario :

(u,p.cp, +“gkopgkongRG)dT =ah(T, -T,)e, +‘M‘ (R AH, +1,AH ) +
ok

(ey + €I AH, + per, A,

Cl:

7,(0,2)=T/(z)

CF:

T.(1,0) = T -

Ya que las ecuaciones presentadas anteriormente incluyen fracciones volumétricas y
velocidades de las fases en el lecho denso, estas se correlacionan con otras varables de
proceso. Primero, se explicita el requerimiento que las fracciones volumétricas del
catalizador, fase emulsioén y fase burbuja suman la unidad en cualquier posicion:

ectectep=1para0<z<Hp

Esto es evidente de la suposicion del perfecto mezclado para el catalizador que tiene una
fraccion volumétrica constante. Una correlacion empirica entre la fraccion volumétrica y la
velocidad de gas superficial fue utilizada:

€. = 0.3418% exp(-0.975 * U’ 4rg) +0.1592
Hp
U'gro =1/ Ho [uyeq(2)etz

0

La fraccion volumétrica de la fase burbuja es predicha por la siguiente expresion propuesta
para las particulas del tipo A Geldart (Davidson & Harrison, 1963; Kunu & Levenspiel,
1991) :

donde la velocidad minima de fluidizacion y la velocidad de ascenso de burbuja csian dadas
por:
_ dﬂz (p. - Peer, )ggl':!/¢:

7
lsolugko (l - 5,"[)

Uy =t —u,, +0.711 gd,
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dy, denota el didmetro de la burbuja y es correlacionado por la posicion axial en el lecho
(Kunii & Levenspiel, 1991):

db = dbm - (dbm - dbo)CXp('O.32 / DRG)
donde el diametro de burbuja inicial dyyen el inicio de) lecho y el didmetro méximo de
burbuja dym en la parte final del lecho, estan dados por un distribuidor de platos perforados
como sigue(Kunii & Levenspiel, 1991):

dyo = 0.00376*(upgo ~umf)’;

dbm= 0.59*(UrG(a) - Umf)"Dro
Finalmente la velocidad gas emulsion intersticial puede ser facilmente calculada del
balance de masa en el lecho:

08

Upre — Eplly

£

3

Junto con las anteriores se presenta las caracteristicas restantes para el lecho: estas se
calcularon sobre la base de la velocidad de flujo de aire molar hacia el regenerador.
Densidad molar del gas, de la ley de gas ideal (Ib mol /ft’):

Pg= Pryn / RTe
La velocidad linear superficial (ft/s):

UgrG = Fair / pgArgn

La fraccion de vacio en la fase densa de King (1989):
E€den = (0.305ugrg + 1)/ (0.305ugrc +2)

La densidad del catalizador en la fase densa (Ib / ft*):
Pden = pc(l' z':den)

Aunque no se considera la fase diluida se calcula la densidad de esta fase para el calculo de
la altura del lecho denso(McFarlane et al, 1993):

pgil = Max(0, 0.582ugpg- 0.878)  (Ib/ft)

Fraccion en la fase diluida:
&dil = Pai / Pe
Altwra del lecho denso (ft):

. ”/._m = Pa Argnz.\( l
Zpy =MIN<Z,, -
cve A B )
vn Pien = P
£ A
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3.3 Algoritmo de solucion para el estado estacionario
En la figura 3.3 se muestra el esquema de simulacion para el sistema riser — regenerador, el
algoritmo aplicado es el siguiente:

54 S5

S] . M—b Regenerador —>

Figura 3.3

1. Se seleccioné Ta corriente S3* como la corriente de corte [Westerberg (1979)] para el
método de sustitucion sucesiva, para la cuél se propusieron un conjunto de valores
Asociados a la composicién y temperatura.

2. Se resolvi6 el modulo riser que representa al reactor (riser) para las corrientes S1
(alimentacién de gasoleo al proceso global) y la recirculacion (corriente de corte) S3¥

para generar la composicion y temperatura de S2 y S4(corriente de productos del reactor),
se aplico la discretizacién a las ecuaciones diferenciales con el método de colocacién
ortogonal del modelo del riser con sus respectivas condiciones de frontera, para obtener un
conjunto de ecuaciones algebraicas no lineales y para su solucién se aplicé el método de
Broyden con la forma general:

AXS = H*F* para X*' = X* + AX*
Donde H es el hessiano del conjunto de ecuaciones algebraicas no lineales.

AX* es el vector solucién de la aproximacion lineal del sistema de ecuaciones
algebraicas  no lineales.

X* es el vector de variables del modelo del riser para el punto k del proceso
iterativo.

X " es el vector de variables del modelo del riser para ¢l punto k + 1 del proceso
iterativo.

F* es el vector de funciones del sistema de ecuaciones algebraicas no lineales del
modelo del riser evaluadas en el punto X*.

En el anexo se presenta en mayor detalle la discretizacion de las ecuaciones. el desglose de
la notacion vectorial v archtvos en formato m-file para ¢l modelo del riser.
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Ademas para eliminar la rigidez del sistema se propuso un cambio de variable para la
temperatura con la forma adimensionat dada por:
T
! =
chcd

3. A partir del flujo de alimentacion de aire (S5) y la corriente S2 se resuelve el modulo del
regenerador donde se encuentran las ecuaciones diferenciales para la regeneracion del
catalizador, este conjunto de ecuaciones al igual que el riser, fue discretizado con el método
de colocacién ortogonal y se procedié a resolverlo igualmente con el método de Broyden.
También se propuso el cambio de variable para la temperatura en su forma adimensional
con respecto a la temperatura de alimentacién del gasoleo.
El cual genera las corrientes S6 y S3*'.

4. 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 S3*"' con S3* y S3**!
satisfaga una tolerancia 1*10™ que en forma compacta se escribe como:

I (S3i% —83i*) /831" | < 107

El conjunto de valores utilizados para el modelo de simulacién son los siguientes
[Froment (1990), Arbel(1995), Krishna(1985),Chang-Bock Chung(2001)]

Argn = 590 ft2 Ftf= 131 1b/s Taire = 300 °C
Arnis = 6.4 f2 Hris=120 fi Prgn =45.38 psia
Hevap = 150 BTU /b Tfeed= 670 °F Wrgn= 274000 ib
Cpfl=0.82 BTU/Ib °F Cpfv=0.81 BTU/Ib °F rhop= 81.4685
Priser =44.7 psia  ~ Cl0=6.5 Frge = Ftf * C/O
Cpe=1.15KJ/Kg K Ecc = 1987 BTU/Ibmol R Kcc0 =0.64176
Mwec = 12 lb/lbmol Kh=1238 zcyc =49 ft
Mwair = 28.97 lb/lbmol Lrgn=18 m Drgn=8.13 m
Fair = Ftf * 0.545/ Mwair hb=0.84 KJ/s m2K av= 6/7e-5m-1
Kbe=1.5s-1 phi =0.86 dp = 0.007 cm

Tabla 3.1 Pardmetros cinéticos para las reacciones de oxidacién y quemado de coque

Factor de frecuencia ~ Energia de activacién
Reaccion de quemado de 1.4 X 108 m2/Kg mol s I 125000K /K gmol
coque |
Oxidacién de CO no 3.5 X 109 m3/Kg mol s "165000 KJ/Kgmol
catalitica ! _
Oxidacién de CO catal “ic  1247.75 m4.5/Kg mol 0 S Kgs | 70480 KJ/Kgmol

Proporcién molar CO2/CO sigma = 0.000953 exp(5585/T)
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Calores de formacion

AHick = -4800.22 + 16.1T KJ/Kgmol

AH{O2 = -10364.88+34.60T+0.00055T2 KJ/Kgmol
AHCO =-118975.04+27.61T+0.00251T2 KJ/Kgmol
AH{CO; = -406909.11+43.26T+0.00575T2 KJ/Kgmol
AHH0 =-25111.38 + 34.39T+0.000315T2 KJ/Kgmol

Capacidades calorificas KJ/KgK
CpO,= 1.081+0.000034T
CpCO=0.986+0.00018T
CpCO,= 0.983+0.00026T
CpH,0= 1.91+0.000035T
CpNy=0.971+0.00015T

Concentraciones iniciales ?ara el regenerador
Coze= 0.0005 Kgmol /m
Ccoe= 0.0003 Kgmol /m’
Ccoze=0.004  Kgmol /m’
Cha0e=0.003  Kgmol /m’
Cnze= 0.02  Kgmol /m’
Con= 0.0005 Kgmol/m’
Ceo» = 0.0003 Kgmol/m®
Cco = 0.004 Kgmol/m?
Craop= 0.003 Kgmol/m®
Cap = 0.02  Kgmol/m’
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CAPITULO 4
RESULTADOS

4.1 Perfiles de composicion para el riser

La solucién del modelo diferencial del reactor de desintegracién catalitica se muestra a
continuacién en forma grafica, de la figura 4.1 a la 4.4 se pueden ver las fracciones de los
componentes pesados: parafinicos, nafténicos, sustituyentes aromaticos y aromaticos,
respectivamente; este conjunto, llamado HFO (Heavy Fuel Oil) se encuentra resumido en la
figura 4.5, con la diferencia que esta ultima 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 fraccién mas baja, le sigue un comportamiento semejante el conjunto de
compuestos nafténicos y en le caso de los aromaticos con anillos sustituyentes son
practicamente constantes a lo largo del proceso de reaccion.

Figura 4.1 Ph vs distancia adimensional

Figura 4.2 Nh vs distancia adimensional
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Figura 4.3 Ah vs distancia adimensional

Figura 4.4 C,, vs distancia adimensional

O ciaadim enal
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Figura 4.5 Fraccién de HFO vs dist. adimensional

En las figuras 4.6 a 4.9 se muestra el resultado de la variacion de las fracciones de

los compuestos ligeros parafinicos, nafténicos, aromaticos con sustituyentes y aromaticos,
respectivamente; al conjunto de estos componentes se les llama LFO (Light Fuel Oil) y
esta representado en la figura 4.10; se puede ver que hay un incremento suave de la
fraccién de los aromaticos debido a la desintegracion de los arométicos 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.

N

asicil

1,07 — U S —
04 2 7 Q.
distancia admension ~

Figura 4.6 Pl vs dist. adimensional
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Figura 4.7 Nl vs dist. adimensional
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Figura 4.8 Al vs dist. adimensional
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Figura 4.9 Cal vs dist. adimensional
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Figura 4.10 LFO vs dist. adimensional




A continuacién se muestran las graficas de las fracciones de gasolina y coque a lo
largo del reactor figuras 4.11 y 4.12, respectivamente.

Figura 4.11 Gasolina vs dist. adimensional

Figura 4.12 coque vs dist. adimensional
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La fraccién de gasolina a la salida del reactor es de 0.5085, de la cual el 50% se

obtiene tan solo en el 20% de avance en el reactor, el catalizador favorece la conversion
hacia gasolina, pero como se vio en la figura anterior, se da una la rapida generacion del
coque en esta zona debido a la alta reactividad de los compuestos nafténicos y
aromaticos con grupos sustituyentes, ambos pesados.

— HFO
— LFO
— G

’7 Figura 4.13 HFO,LFO,G vs altura riser

En la figura 4.13 se muestran las fracciones de los conjuntos de componentes

pesados (HFO), ligeros (LFO) y de la gasolina, como ya se menciono anteriormente, |a
fraccion de los ligeros se mantiene aproximadamente constante, aun a pesar de que
contribuyen a la produccién de gasolina, debido a que estos se producen de la
desintegracion de los pesados.

Los pesados presentan a la salida del reactor una caida del 70% y los ligeros tan solo
un 2% de incremento, ambos con respecto a su alimentacion.
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4.2 Perfiles de temperatura para el reactor y regenerador

La figura 4.14 se muestra el perfil de temperatura en la direccion axial del reactor, con una
caida en la temperatura entre la entrada y salida, ya que la reaccién es endotérmica.

Figura 4.14 Temperatura adimensional vs dist. adimensional

A continuacién el contenido del coque en el regenerador; las temperaturas de emulsion y
burbuja figuras 4.15,4.16 y 4.17 respectivamente.

¢ AN

o 0 i : u 1
1 Jit :

g

Figura 4.15
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Figura 4.16

Figura 4,17
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CONCLUSIONES

La aplicacion del esquema de simulacién basado en el enfoque modular secuencial permitid
resolver para régimen estacionario el sistema riser — regenerador, para el cuél la parte mas
critica corresponde a la descripcion de la cinética del esquema de reaccién, pues la
confiabilidad sobre la rapidez de aparicion o transformacion de los conjuntos de especies
seleccionadas son representativas de las fracciones del gaséleo.

Al comparar la solucién del modelo diferencial con lo reportado por Gross (1981), se
encontrd que los resultados son ligeramente menores para los valores de temperatura
obtenidos, sin embargo los perfiles de composicion son bastantes buenos al compararse con
los reportados por Froment (1990). Las desviaciones mas grandes se registraron para la
produccion del coque, esto es debido a la funcidn utilizada del trabajo de Jacob (1976) y es
particular de un tipo de gasdleo, asi para corregir la desviacion, se debe caracterizar
completamente la alimentacion.

En el primer tercio del avance del riser se lleva a cabo aproximadamente el 35% de la
conversion total, refleja la alta reactividad de las fracciones pesadas para la formacion de
componentes ligeros y la gasolina, componente de interés, pero también se forma en esta
parte 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 de la
desintegracion de las especies pesadas.

Se presento un modelo de pardmetro distribuido para el regenerador usando la teoria de las
dos fases y las correlaciones donde se describe su hidrodindmica.

Esta fue la aportacion mas importante, pues en la mayoria del modelado del regenerador
este se le considera como un reactor de tanque agitado.

En anteriores trabajos algunas propiedades de fluidizacion solo las reportaban con valores
tipicos para simulaciones, en este trabajo se calcularon para saber su influencia dentro del
regenerador.

Las propiedades calculadas estuvieron acorde con valores tipicos de operacion en el
regenerador.

Para los perfiles de temperatura en el regenerador, la temperatura de emulsién y la
temperatura de burbuja alcanzan el equilibrio a la entrada del mismo.

Los resultados se compararon con Froment (1990) donde se presentan pequefias variaciones
debido a las condiciones de operacion y algunas simplificaciones en cuanto al modelado.
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ANEXOS

A continuacion sc mucstra la discretizacion para una de las ecuaciones en el modclo del
riser a modo de ejemplo y parte dcl codigo en MATLAB.

N+2 1_£
Z;”y“:n@z[dl+hyﬁ}°*Wﬂ+h@+kﬂgwh

J=2...N+2 para los puntos interiores y la salida

N+2 | s
F¢= Z,:A"’y" - T,¢Pp[£(l rk,y ]((_kphpl +kphg +k,,hc))yu
= hai

X =[y;] i=1 .N+2
XV=Typ) i=1 L N+2

AXE = (yops—Yio )/ (N+ 1) i=1._.N+2

function imain_flag = PFR_1D_mode! 10_SS();

% PFR_}D_model 10 SS.m

func_name ='PFR_1D_model_10_SS";

imain_flag = 0;

% Flag que controla si la funcién se ejecuta correctamente
i_error = 2;

%Parametros del modelo riser
[ProbDim,Reactor,Inlet,Datos,Rxn,Statelnitiflag] = net(0a;
Grid.num_pts= 4: %numero de puntos totales incluyendo los puntos internos
Grid.z = linspace(0,0,Grid.num_pts+2)';

[Grid.z,iflag_func] = set_grid_1Dn(Grid.num_pts.Reactor.len):
%Discretizacion para las concentraciones

State.conc = zeros(Grid.num_pts+1,ProbDim.num_species);
for ispecies = |:ProbDim.num_species

State.conc(:,ispecies) = Statelnit.conc(ispecies);

end

%Discrenzacion para la temperatura

State. Temp = linspace(...

Swatelnit. Temp Statelnit. Temp,Grid.num_pts+1)":

State_init = State:

{x_mitiflag_func] = stack_state2n(State_init, ProbDim.nuny_species.Grid.num_pts+1),
imask_int = linspace(1.]1,Grid.num_pts+1)"

Yovalores observables para obtener la aproximacion lineal de



% ecuaciones algebraicas no lineales
Oudet.conc={0.0503;0.0331:0.1328;0.1141;0.0922;0.0296;0.0414,0.0796;0.3913;0.003]:
Outlet. Temp=0.4699;

Statef.conc = zeros(Grid.num_pts+1,ProbDim.num_species):

for ispecies = |:ProbDim.num_species

Statef.conc(:,ispecies) = Outlet.conc(ispecies);

end

Statef. Temp = linspace(...

Outlet. Temp,Outlet. Temp,Grid.num_pts+1)"

State_out = Statef;

[x_outiftag_func] = stack_state2n(State_out, ProbDim.num_species.Grid.num_pts+1);
k=repmal(1:Gnid.num_pts+1,!,ProbDim.num_species+1)’;

% ax*

x_guess=x_imt+(x_out-x_init)/(Grid.num_pts+1).*k:%

num_fields = ProbDim.num_species + 1,

[epsilon,iflag_func] = calc_epsiton2( Grid.num_pts+|,imask_int,num_fields):
if{iflag_func <=0)

iflag_converge =-1,

if(i_error > 1)

save dump_error.mat;

end

message = {func_name, ', ..

‘ervor (im2str(iftag_func),)', ...

‘returned from cale_epsilon'];

error(message);

end

YDefinicion de parametros en una estructuraen MATLAB
Param.ProbDim = ProbDim;

Param.Reactor = Reaclor;

Param.Datos = Datos;

Param.Rxn = Rxn;

Param.Grid = Grid;

Param.Iniet = Inlet;

Param.epsilon=epsilon;

"wFunciones auxiliares la primera es para la parte de :

( l-¢
oo L e(l+k, vy, ]((_kphﬂl + kﬂhg + k/'ht' Ny

% [b_intiflag] = model10_func_calc_b_int(x_init,Param);

viaZ 4, v,

"u{A_BC.b_BC.iflag) = implement_BCs(x_init,Param);%b_BC,

9yLa funcion model3 (FX) utiliza las funciones anteriores v forma el modelo3 ¢l cual se resuelve con el
comando fsolve.

[Avales itflagoutput] = fsolve(w model3.x cuess,"." Param) :

imaim_flag = 1.
return.

69



	Portada
	Índice
	Introducción
	Capítulo 1. Generalidades 
	Capítulo 2. Caracterización de la Alimentación Esquemas de Reacción y Modelos Cinéticos
	Capítulo 3. Modelo Riser-Regenerador
	Capítulo 4. Resultados
	Conclusiones
	Bibliografía
	Anexos



