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RESUMEN

En los procesos de fraccionamiento catalitico fluidizado (FCC) modernos, casi todas las
reacciones ocurren en el “riser”, sin embargo algunas reacciones no selectivas de
desintegracion catalitica y térmicas se efectlan a la salida del mismo, como consecuencia
de la actividad (1 a 2%) que aun presenta el catalizador y el tiempo de contacto entre las
fases presentes, motivo por el cual algunas refinerias estan modificando los dispositivos

ubicados a la salida del “riser” para disminuir estos problemas.

En este trabajo se presenta un estudio de simulacion, del impacto que tienen las reacciones
post-riser que se efectdan en el ciclon de separacidn de productos, sobre el rendimiento de
los mismos productos en un proceso FCC. El estudio se desarrolla en dos partes; a) impacto
de las reacciones de desintegracion catalitica y b) efecto de la desintegracion térmica en el

rendimiento de los productos.

Para el andlisis se ha planteado un sistema de ecuaciones que integra aspectos
hidrodindmicos, asi como balances de masa y energia. La manipulacién de parametros
como, relacion catalizadora/gasoleo (C/O), grado de desactivacién del catalizador,
distribucion del tamafio de particulas y temperatura de entrada al ciclon, se integran en un
modelo que permite cuantificar variaciones en el rendimiento de los productos, entre la

entrada y la salida del ciclon.

Para simular la cinética en el “riser” y en el ciclon, el modelo desarrollado se basé en un
esquema de reacciones de cinco “lumps” propuesto por Ancheytal. Para los balances de
masa Yy energia, asi como para los aspectos hidrodinamicos se propuso operar el sistema en
condiciones adiabaticas, estado estacionario y ademas se considerd que el comportamiento
de los flujos (sélido y gas), esta basado en una descripcion semi-empirica. Los resultados
obtenidos se reportan en funcion del rendimiento de: gasolina, coque, gas seco, gas LP y

gasoleo.



CAPITULO 1

INTRODUCCION

El fraccionamiento catalitico fluidizado (FCC) es uno de los procesos de reaccion mas
importante en una refineria de petrdleo, el objetivo principal de la unidad FCC es convertir
el gasoleo alimentado, en productos de alto valor agregado como la gasolina®. El éxito de
este proceso consiste en suministrar una gran cantidad de calor requerido para la reaccion

endotérmica y la forma efectiva de regenerar grandes cantidades de catalizador.

La produccion de gasolinas mediante esta técnica se remonta al afio de 1942%°, que es
cuando surge la necesidad de aplicar el primer lecho fluidizado para generar combustibles.
Desde entonces ha crecido enormemente el interés tanto industrial como cientifico por este
proceso, por lo que al paso de los afios ha sufrido modificaciones para su mejoramiento
hasta llegar a convertirlo en uno de los procesos mas rentables de nuestros dias.

La gran importancia que tiene el proceso FCC en el ambito industrial, ha generado que la
cantidad de publicaciones cientificas, enfocadas a su estudio sea abundante y se incremente
continuamente. Sin embargo la mayoria de los estudios presentan modelos que predicen
solamente lo que sucede en el reactor y en el regenerador'®, en el mejor de los casos cuando
se considera la parte de separacion de fases solido-gas, se hace desde un enfoque
hidrodinamico, dejando a un lado lo que sucede en el ciclon con respecto a las reacciones,
lo cual puede proporcionar informacion util respecto al grado de degradacién de la gasolina

en los sistemas de separacion.

Se ha observado que en condiciones tipicas de operacion, la gasolina se degrada en un 4%?3!
aproximadamente entre la entrada a la camara de separacion y la salida de los ciclones, por
efecto del fraccionamiento catalitico y térmico, asi como parte del analisis se propone

cuantificar la proporcién de degradacion entre la camara de separacién y el ciclon.



El rendimiento de los productos depende directamente de la relacion catalizador/gasoéleo,
temperatura de operacion, esquema cinético y actividad del catalizador principalmente?®,
por lo que un modelo se deben considerar todos estos pardmetros para generar un estudio
mas profundo respecto a lo que sucede en el interior del cicldn, ubicado a la salida del

reactor.

Los primeros trabajos sobre el comportamiento de los ciclones como dispositivos de
separacion fueron hechos analizando las eficiencias de separacién desde un punto de vista
hidrodindmico. Actualmente con las restricciones tanto de aspectos ecoldgicos como
econdmicos, se hace necesario generar un modelo que considere todos los factores posibles
que afecten el rendimiento y calidad de los productos, por lo que se tienen que considerar

simultaneamente el arrastre de sélidos y las reacciones (térmicas y cataliticas) en el ciclon.



1.1 Motivacion y justificacion del estudio

El proceso FCC, es en la actualidad uno de los procesos mas importante dentro de la
economia de paises como México, en donde es utilizado principalmente para la produccion

de combustibles como la gasolina, gas LP, etc.

Su enorme aplicacién en el ambito industrial se debe a las grandes ventajas que presenta

como son.

1. Laremocion o adicion de calor en el sistema por la circulacion de sélidos.
2. Larecuperacion casi inmediata del catalizador.

3. Los altos rendimiento en la produccion.

Con la demanda de combustibles menos contaminantes, las nuevas tendencias hacia la
produccién con requerimientos cada vez mas estrictos en cuanto a calidad, costos y
aspectos ecologicos, ha generado que la tecnologia aplicada al proceso FCC experimente
un gran cambio en los Gltimos afios. En particular, por la necesidad del aparato industrial y
por la aplicacion de mejoras, los estudios de nuevas estrategias de operacion en base a los
requerimientos exigidos se han convertido en objeto de investigacion tanto a nivel

académico como industrial.

Asi surge la necesidad de realizar un estudio més profundo en el ciclén ubicado a la salida
del reactor del proceso FCC, que involucre no solo aspectos hidrodindmicos sino también la
de las reacciones para determinar el impacto en el rendimiento de los productos obtenidos

en el proceso.



1.2 Sintesis de la evolucion histérica del proceso FCC.

A continuacion, se presenta un esquema sobre el desarrollo histérico del proceso FCC. Esta
sintesis se divide en dos partes, 1) historia del proceso FCC, y 2) antecedentes sobre el

estudio de los ciclones.

1.2.1 Desarrollo historico del proceso FCC.

Ante la necesidad de producir combustibles surge la primera aplicacién en 1926 de un
lecho fluidizado, el gasificador de Winkler, pero su elevado consumo de oxigeno y sus

pérdidas de carbdn por el arrastre lo hicieron ineficiente.

En 1937 se produce combustible a partir de queroseno y gasdleo mediante el proceso de
Houdry, este proceso se basaba en reactores de lecho fijo que requerian operaciones
intermitentes para regenerar el catalizador desactivado y ademas presentaban problemas
con el control de temperatura por lo que para la produccién a gran escala resultaron

inadecuados.

Al proceso de Houdry le siguieron el proceso de fraccionamiento catalitico térmico (TCC)
que consistia en un circuito reactor-regenerador que se basaba en el uso de lechos moviles.
Otra variacion del proceso de Huodry fue el proceso alterno que consistia de un rector de
lecho movil, donde la parte superior del reactor era usada para la reaccion y la parte inferior

para la regeneracion.

A continuacion se desarrolla el reactor de fraccionamiento catalitico fluidizado (FCC) que
se prueba exitosamente en planta piloto, en el cual se reducian los siguientes problemas: el
arrastre del polvo catalitico por los gases, la erosion de las lineas de transporte, aireacion,

etc.

Los primeros FCC usaban al principio un catalizador de silica-alimina, después usaron

zeolitas amorfas y finalmente zeolitas sintéticas de alta actividad, lo que aumentd la
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produccion de gasolina y mejord la selectividad. Al introducirse el riser en el FCC se

incremento el rendimiento y por lo tanto la produccion de gasolina.

Ante la gran demanda de gasolinas surgen rutas alternas para producir gasolinas, asi en
1940 en E.U.A se utilizan los reactores de lecho fluidizado para producir gasolina de gas
natural, asi la Hydrocal produce su reactor de lecho fluidizado de fase-densa.
Desafortunadamente la conversion en la unidad comercial no fue lo que se esperaba por lo

que las operaciones en esas unidades fueron suspendidas.

Como una alternativa al proceso de Hydrocol, Kellog y Sasol desarrollaron un proceso
sintético de gasolina basado en un sistema de lecho fluidizado rapido el cual tuvo inmediato
éxito, e incluso es utilizado hasta estas fechas. La tabla 1.1 muestra de forma general los
avances logrados en el proceso de desintegracion catalitica desde sus inicios (como proceso

industrial) hasta décadas recientes?.

Tabla 1.1 evolucion del proceso FCC

1915 Mcaffe de Gulf Refining Co. Descubre que un catalizador de
cloruro de aluminio puede desintegrar el gasoleo pesado.
1942 Se instala la primer unidad FCC comercial (Model 1) en la refineria

Standard de Baton Rouge de New Jersey.

1956 Shell inventa el fraccionador tipo elevador (riser).

1961 Kellogg y Phillips desarrollan el primer fraccionador de residuos.

1964 Mobil Oil desarrolla catalizadores tipo USY y ReY para FCC.

1972 Amoco Oil inventa la regeneracion a alta temperatura.

1985 Mobil inicia la instalacion de un sistema cerrado de ciclones en sus
unidades FCC.

1994 Coastal Corporation realiza pruebas comerciales de tiempos

demasiados cortos en la desintegracion selectiva.




1.2.2 Antecedentes sobre trabajos enfocados al analisis de los ciclones

La mayoria de los trabajos analizados van por la misma linea de investigacion, como el
desarrollado por Dietz (1981), en donde presenta una expresion analitica para estimar la
eficiencia de separacion del separador ciclénico. En este andlisis se divide el area del cicldn
en tres regiones de flujo, se asume flujo turbulento y a partir de un balance de conservacion
de las particulas se genera una expresion que permite cuantificar la eficiencia de
separacion. La primera desventaja del modelo es considerar la geometria de un cilindro y
no la real, es decir no considera la parte conica, ademas tampoco considera efectos de la
zona restringida al flujo de las particulas, por lo que este modelo solo se queda en un buen

primer intento por describir lo que sucede en un ciclon.

En 1996 Ontko presenta un trabajo en el que demuestra que la eficiencia de separacion del
ciclon es independiente de la distribucién de particulas alimentadas, pero observé que la
eficiencia depende de pardmetros como: el nimero de Reynolds, la carga de particulas y su
interaccion sobre la region analizada. Es importante mencionar que en este analisis se
considera la geometria real del ciclon, ademés la forma de relacionar los pardmetros

involucrados lo convierte en un trabajo bastante completo.

Zhao y Pfeffer (1997), desarrollan un modelo para predecir la eficiencia separacion de los
ciclones, donde muestran que la eficiencia puede ser obtenida mediante el reemplazo del
didmetro de las particulas por un diametro medio de la masa de las particulas de un tamafio
de distribucion dado, esto permite calcular la eficiencia separacion en un solo dispositivo
para diferentes distribuciones de tamafio de particulas. Este trabajo involucra un analisis
matematico bastante completo pero como muchos otros, solo toma en cuenta parametros
hidrodinamicos como: presion, temperatura, densidad del aire, flujo volumétrico, velocidad
de entrada al ciclon, densidad de las particulas y viscosidad del gas, pero nunca consideran

la cinética de las reacciones.



Existen otros trabajos como el desarrollado por Muschelknautz y Greif (1997) en donde se
consideran no solo los pardmetros hidrodinamicos mencionados anteriormente, sino que
profundizan un poco mas en el andlisis dentro del ciclon y consideran ademas parametros
como: distribucion de tamario de particula, relacion catalizador/gas, factor de arrastre de las
particulas, zona de flujo de las particulas y expansion o contracciéon de la corriente a la
entrada del ciclén. Los autores presentan un trabajo més completo en cuanto al analisis
hidrodinamico se refiere, sin embargo como casi todos los trabajos que van por esta linea

de investigacion, no incluyen la cinética de las reacciones.

La revision de los trabajos en cuanto al analisis y disefio de ciclones se refiere es pobre
debido a que en la literatura no existen estudios mas alld de lo mencionado, lo que
demuestra que existen ciertos aspectos no estudiados dentro del proceso FCC. Esto justifica
una investigacion mas profunda que exige un entendimiento méas cuantitativo para generar
un modelo que considere simultaneamente, los factores hidrodindmica y la cinética de las
reacciones involucradas, asi como la interrelacion de estos con los parametros de operacion

del proceso como: razon catalizadora/aceite y tiempo de contacto principalmente.



1.3 Objetivos

General

Modelar y simular el impacto de las reacciones de la desintegracion catalitica y térmica, en

el rendimiento de los productos, a la salida de un ciclén del reactor de un proceso FCC.

Particulares

e Generar un modelo matematico que considere los aspectos hidrodinamicos del ciclon,
asi como los efectos de reaccion: cataliticos y térmicos, en el rendimiento de los

productos a la salida del ciclon del reactor de un proceso FCC.

e Cuantificar el efecto de parametros operacionales como: relacion catalizadora/aceite y
tiempo de contacto principalmente, a partir del sistema de ecuaciones propuestas,

sustentadas con datos industriales.

e Justificar la aplicacion de los ciclones ubicados al final del reactor en un proceso FCC,

como dispositivos de separacion a partir de los resultados obtenidos.

La metodologia para analizar y resolver este problema se fundamenta principalmente en el
acoplamiento de la hidrodindmica con los balances de masa y energia, siendo esta
metodologia y los resultados obtenidos la principal aportacién, ya que hasta donde se sabe,
todavia no se ha planteado un analisis para este problema desde este punto de vista al

menos en la literatura abierta.



CAPITULO 2

ASPECTOS GENERALES DEL PROCESO DE DESINTEGRACION
CATALITICAY CICLONES

En esta seccidon se presentan de forma general los procesos cataliticos aplicados en la
industria del petrdleo, asi como una descripcion del proceso FCC y del ciclén como
dispositivo de separacion ubicado a la salida del “riser” de este proceso. Ademas para el
cicldn se presenta el desarrollo de las ecuaciones que describen el modelo para la velocidad
de las particulas en la direccién tangencial, lo cual constituye la base del analisis
hidrodindmico desarrollado en el presente trabajo, en la parte final de este capitulo se
describe el modelo cinético de cinco "lumps" propuesto por Ancheyta (1998), el cual se

integra en el modelo para describir las reacciones en el interior del cicldn.

2.1  Los procesos cataliticos del petrdleo

El objetivo de estos procesos es el de modificar las fracciones del petréleo para la
obtencion de productos en cantidad y calidad acorde con los requisitos del mercado y se

clasifican de la siguiente forma®.

Desintegracion

Este proceso permite transformar moléculas pesadas en combustibles livianos y materias
primas para la industria petroquimica. Industrialmente se conoce como proceso FCC (Fluid
Catalytic Cracking) y varias reacciones tienen lugar en el proceso, cada una con diferente
grado de importancia. Algunas de ellas son: rompimientos de enlaces carbono-carbono,
formacion de olefinas y ciclizacion. Dichas reacciones transcurren via mecanismos por ion
carbonio. Un ion carbonio (o carbocation) es un grupo de atomos que incluyen a un atomo

de carbono compartiendo seis electrones y una carga positiva.
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Inicialmente, los catalizadores utilizados en estos procesos eran arcillas acidificadas, pero
en la actualidad han sido reemplazadas por aluminosilicatos microcristalinos sintéticos,
denominados zeolitas o mallas moleculares. Estos solidos se caracterizan por tener una

acidez elevada y una estructura porosa bien definida.

Reformacion de gasolinas

Este proceso permite mejor la calidad de las de gasolinas, a partir del aumento en el numero
de octano en ellas. Las moléculas a las que se les asigna en mayor indice de octano son las
siguientes: alcanos ramificados y aromaticos. Los alcanos lineales y naftenos tienen menor
indice de octano, y es deseable transformarlos en isdmeros (ramificados) y en aromaticos

respectivamente. Durante el proceso de reformacion se libera hidrogeno como producto.

Los catalizadores utilizados en este proceso son a base de platino (Pt) cuya concentracion
es del orden de 0.3% mas un segundo metal (renio, iridio, estafio) ambos soportados en una

alumina (Al203) de transicion.

Este proceso, con ciertas modificaciones y un catalizador diferente, conduce a una planta
productora de arométicos, cominmente conocida como BTX (Benceno, Tolueno, Xilenos)

para la obtencién de productos petroguimicos.

Hidrotratamientos

Los procesos denominados de hidrotratamiento tienen como finalidad la eliminacion de
impurezas como azufre, nitrdgeno, oxigeno, niquel o vanadio que acompafian a las
moléculas de hidrocarburo que componen el petroleo. Estos tratamientos permiten
disminuir problemas de "envenenamiento del catalizador” utilizado en otros procesos de
refinacion, se aumenta la calidad de los productos y se reduce la contaminacion
atmosférica. Los catalizadores utilizados son sulfuros de molibdeno y cobalto o niquel, los

cuales se soportan en una alimina de transicion. Este proceso ha venido aplicandose cada
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vez con mas frecuencia ya que el uso de petroleo pesado que contiene muchas impurezas se

ha incrementado.

Hidrogenacion-deshidrogenacion

Estos procesos se utilizan generalmente para obtener olefinas para petroquimicos o como
procesos de purificacion. Los catalizadores que se usan son a base de niquel, platino u

oxidos de cromo y hierro.

Oxidacion

Mediante este proceso, las olefinas y aromaticos se transforman en aldehidos, alcoholes,
cetonas, peroxidos y Oxidos que tienen gran demanda en petroquimica. Los catalizadores
son Oxidos de algun metal que tiene la propiedad de ceder o incorporar oxigeno en su

superficie facilmente.

Alquilacion

El término alquilacién se aplica generalmente a reacciones catalizadas entre el isopentano y
varias olefinas ligeras. El producto es un hidrocarburo saturado altamente ramificado que se
utiliza para incrementar el indice de octano de la gasolina. La reacciéon de alquilacion
involucra la adicién de un protén H*, a un doble enlace de una olefina para formar un ion
carbonio. El catalizador debe ser de tipo &cido para favorecer la formacion de cationes (ion
carbonio) y los mas utilizados son el tricloruro de aluminio con &cido clorhidrico, asi como

el acido sulfurico y el &cido fluorhidrico.
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Isomerizacion

La isomerizacion es una parte pequefia pero importante de los procesos de una refineria. El
butano sé isomeriza a isobutano para luego ser utilizado para la alquilacién del isobutileno
y otras olefinas. La fraccion de 5 y 6 atomos de carbono que viene naturalmente en la
gasolina, sé isomeriza para dar productos de gran octanaje que después se mezclaran con
gasolinas de bajo indice de octano. El proceso de isomerizacion del butano fue desarrollado
durante la segunda Guerra Mundial. El catalizador utilizado fue AICIs. En la actualidad, se
prefiere utilizar un catalizador dual como por ejemplo platino en zeolitas. Las dos funciones
que tienen lugar son la funcion &cida (zeolitas) y la funcién hidrogenante-deshidrogenante

en el metal.

Todos los procesos descritos se integran en una refineria como se mostrard en una seccion
posterior, siendo el proceso FCC el de interés para el anélisis de este trabajo por lo que a

continuacion se presenta una descripcién del mismo.

2.2  Descripcion del proceso FCC

El proceso de craqueo catalitico fluidizado incorpora una serie de operaciones
fundamentales en la ingenieria quimica como, la fluidizacién, la transferencia de calor y
masa y la destilacion. Las reacciones quimicas del proceso se localizan en el sistema
reactor-regenerador, donde gran parte de los cambios se han dado desde 1942. La figura 2.1
muestra el esquema que describe el sistema catalitico de lecho fluidizado®.

El sistema catalitico fluidizado se integra en una refineria de petrdleo la cual esta
compuesta de varias unidades de proceso que estan disefiadas para convertir el aceite crudo
en productos como la gasolina y diésel entre otros, de forma general el funcionamiento de

una refineria es el siguiente.
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El petréleo, una vez extraido, es enviado por oleoductos hacia las refinerias. Alli se
almacenan y mezclan los diferentes tipos de crudos con el objeto de cumplir con las
especificaciones con las cuales fue disefiada la refineria. La unidad del crudo es la primera
unidad en el proceso de refinamiento. Aqui, el crudo es destilado en varios productos
intermediarios. La porcion pesada del residuo atmosférico que no puede ser destilada en la
torre atmosférica es calentada y enviada a la torre de vacio, mientras que el gaséleo
atmosférico es enviado a la unidad FCC, los productos aqui obtenidos son tratados de
acuerdo al producto final deseado, en la figura 2.2 se presenta el esquema que describe una

refineria de petréleo y la integracion de la unidad FCC en este proceso.

Gas (productos)

|Sistema de
separacion

Sle

SfE

5|2
WRisch Gases d}?
Regeneradot combustion

=~

L |

> g3 8|5

m § 5

olE

Gas de alimentacién

Figura 2.1 Sistema catalitico de lecho fluidizado
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Para complementar la descripcion se debe mencionar que el proceso FCC se compone de

las siguientes secciones®:

Precalentador de la alimentacion
Reactor-Regenerador

Seccion de separacion y agotamiento
Seccion de fraccionamiento

Seccion de recuperacion de vapores

2 A

Secciodn de tratamiento

El crudo mexicano pesado (tipo maya) requiere de instalaciones mas complejas. Las cargas
(crudos) son separadas inicialmente por destilacion (previo lavado para eliminar las sales
incrustantes). En este proceso aproximadamente 75% de los compuestos son volatiles
quedando un residuo llamado asfaltico en el fondo. La fraccion volétil se separa como

sigue, en orden decreciente de punto de ebullicién*:

1) hidrocarburos gaseosos (metano o butano)
2) gasolina ligera

3) gasolina pesada o nafta

4) turbosina

5) queroseno

6) Diesel

5) gasdleo ligero

6) gasoleo pesado

7) residuo de vacio

El valor agregado del gasoleo, que originalmente es casi nulo, se incrementa de manera
sustancial al convertirlo en gasolinas. Por lo tanto se requiere transformar estos productos
en otros de uso mas conveniente. La mayor parte de estos procesos son cataliticos (90%),

en la Tabla 2.1 se presenta las principales reacciones presentes en el proceso catalitico.

15



Tabla 2.1 Reacciones y propiedades termodindmica de la desintegracion catalitica.

Log Ke (Constante Calor de Reaccion

Tipos de Reaccion de equilibrio) (kJ/mol)
@ 510°C
454°C 510°C 527°C

Desintegracion

n-C,H,, >n-C,H,,+C,H, 204 246  --- 74.26
| -C4H,, > 2C,H, 168 210 223 78.00
Transferencia de Hidrogeno

4C4H,, — 3C,H,, +CH, 12.44 11.09 - -254.13
ciclo-C,H,, +31 -C,H,;, >n-C,H,, +C,H, 11.22 1035  --- -169.72
Isomerizacién

| -C,H; >trans—2-C,H, 032 025 0.09 -11.29
n-CyH,, »>iso-C,H,, -0.20 -0.23 -0.36 -7.92
0-C,H,(CH,), > m-C,H,(CH,), 033 030 -- -3.04
ciclo - C;H,, — CH, —ciclo - C,H, 1.00 109 1.10 14.51
Transalquilacion

C,H, +m-C,H,(CH,), » 2C,H.CH, 0.65 0.065 0.65 -0.51
Ciclizacion

| -C,H,, > CH, —ciclo - C,H,, 211 154 - -88.00
Dealquilacién

iso—C,H, -CiH, > C,H, +C,;H, 041 0.88 1.05 94.07
Deshidrogenacion

n-CH,,»1-CH,+H, -221 -152 - 129.77
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Figura 2.2 Diagrama de una refineria tipica y ubicacion del proceso FCC
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2.2.1 Seccion de desintegracion catalitica (Reactor-regenerador)

Cada una de las diferentes secciones que conforman el proceso cumplen un papel
importante dentro del mismo, pero para propositos de este trabajo nos enfocaremos a la
parte de interés para el andlisis, el sistema integrado por reactor-ciclon, obviamente
mencionando los aspectos generales del regenerador como parte fundamental de este

proceso.

El reactor-regenerador es el corazon del proceso FCC. En un sistema moderno de craqueo
catalitico, virtualmente todas las reacciones ocurren en el “riser” en un periodo corto de
tiempo que va de dos a cuatro segundos antes de que el catalizador y los productos sean
separados en el agotador. Sin embargo algunas reacciones térmicas y no selectivas
contintan ocurriendo en el interior del agotador. Algunas refinerias han modificado la

terminacion del “riser” para eliminar este problema.

Del precalentador, la alimentacion entra al “riser” cerca de la base donde entra en contacto
con el catalizador regenerado que estd entrando. La razon de catalizador/gas6leo esta
normalmente en un intervalo de 4 a 9 en peso, el calor absorbido por el catalizador en el
regenerador suministra la energia para calentar la alimentacion hasta la temperatura
deseada y evaporarla. El calor total de las reacciones realizadas en el “riser” es
endotérmico, es decir se requiere la entrada de energia. Esta energia es suministrada por el
catalizador circulante. Las reacciones cataliticas se efectlian en la fase vapor y debido a la
expansion de los vapores generados, el catalizador es arrastrado por estos hasta la parte

superior de riser.

El riser es esencialmente un tubo vertical de 10 a 12 cm de espesor con cubierta refractaria
como aislante y también para evitar el desgaste. Las dimensiones de un riser tipico van de
0.6 a 1.82 m de diametro y de 22.8 a 50 m de longitud. El riser ideal simula un reactor de
flujo tapdn, donde el catalizador y el vapor viajan a la misma velocidad con un minimo de

retromezclado.
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La eficiencia del contacto entre la alimentacion y el catalizador permite lograr las
reacciones cataliticas deseadas. Con el empleo de catalizadores zeoliticos de alta actividad,
virtualmente todas las reacciones se efectdan en el riser en menos de 2 segundos. Los riser
normalmente estan disefiados para velocidades de salidas del vapor que van de 15.2 m/s a
22.8 m/s, con un tiempo de residencia promedio del hidrocarburo de aproximadamente 2
segundos. Como consecuencia de las reacciones de desintegracion, se deposita sobre el
catalizador un material sélido deficiente en hidrogeno llamado coque, reduciendo la

actividad del catalizador.

Los vapores de los productos de la desintegracion, inertes y el vapor de dispersion de
agotamiento del catalizador fluyen hacia la parte superior del separador y salen a través de
los ciclones. El catalizador que es arrastrado por los vapores es separado de éstos en los
ciclones retornando al fondo del separador. Los vapores fluyen del separador a la

fraccionadora.

El regenerador tiene dos funciones principales: restablecer la actividad del catalizador y
suministrar calor para el fraccionamiento de la alimentacién. El catalizador agotado que
entra al regenerador contiene entre 0.8 y 2.5% peso de coque, dependiendo de la calidad de
la alimentacién. Los componentes del coque son carbon, hidrogeno y trazas de azufre y

nitrégeno.

El aire que proporciona oxigeno para la combustion del coque es suministrado por grandes
sopladores de aire. El soplador proporciona suficiente velocidad y presion para mantener el

lecho catalitico en estado fluidizado.

Existen dos regiones en el regenerador: la fase densa y la fase diluida. Las velocidades
comunes en el regenerador se encuentran entre 0.60 y 1.21 m/s, el seno de las particulas
cataliticas esta localizado en el lecho denso inmediatamente encima del distribuidor de aire.
La fase diluida es la region encima de la fase densa hacia la entrada del ciclon, y contiene

una concentracion sustancialmente mas baja de catalizadore.
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De forma general se ha planteado la descripcién del sistema rector-regenerador, a
continuaciéon se presenta un esquema respecto a la necesidad de aplicar sistemas de

separacion de fases (sélido-gas) en el proceso FCC.

2.3 Separadores ciclénicos en el proceso FCC

Una verdadera revolucion ocurrié a mitad de los 60s cuando cientificos de la Compafiia
Mobil desarrollaron catalizadores zeoliticos lo que llevo a su vez a grandes cambios en el
disefio del reactor FCC. Los viejos catalizadores amorfos a base de silice-alimina
necesitaban tiempos de residencia mas largos, mientras los nuevos catalizadores de zeolita
necesitaban tiempos de residencia tan cortos como 1 segundo*. Esto trajo como
consecuencia que se modificaran los reactores FCC para completar la reaccion en el “riser”,
y asi el reactor se transformd en un recipiente anexo en donde se ubican el o los ciclones y

el agotador.

Habitualmente es necesario recuperar los sélidos arrastrados por el gas que sale del espacio
de separacion o el margen libre del lecho fluidizado. En general, se emplean ciclones para
separar solidos del efluente gaseoso. En la figura 2.3 se muestran diferentes

configuraciones de ciclones, que son las que se emplean mas a menudo?®,

Aunque para estas configuraciones la descarga del ciclén en un lecho fluidizado requiere
cierto cuidado, es necesario sellar la base del ciclén para que la eficiencia de recoleccion
del mismo no se vea impedida por el paso de cantidades apreciables de gas por el orificio
de descarga de los sélidos. Esto se logra, casi siempre sellando el brazo de inmersion dentro
del lecho de fluido. La experiencia ha demostrado, sobre todo en el caso de lechos
profundos, que la base de la tuberia de inmersion debe protegerse de la accion de burbujas
grandes de gas que, si se dejan pasar por dicho brazo, arrastraran cantidades notables de
solidos finos dentro del ciclon, con lo que se provocarian pérdidas de catalizador. Por otro
lado existen problemas de retromezclado como se explica mas adelante, por lo que el

analisis de este trabajo se enfoca a ciclones que obedecen la configuracion mostrada en la
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figura 2.4, donde el ciclon se conecta directamente a la salida del “riser”, minimizdndose de

esta forma los problemas presentados por las otras configuraciones?.

(©) (d) (e)

Figura 2.3 Configuracion de ciclones de lecho fluidizado. a) Ciclon interno de una sola
etapa, b) ciclon interno de dos etapas, c) cicldn externo de una sola etapa, d) ciclén externo

de dos etapas, €) ciclon externo de dos etapas.

Los reactores FCC tipo “riser” modernos son muy eficaces, aunque todavia pueden
mejorarse en varias areas. También con los tiempos de contacto mas cortos, se han
alcanzado las temperaturas de desintegracion, y muchos reactores FCC operan ahora a mas
de 537 °C. Con esta temperatura alcanzada, la competencia con la desintegracion térmica
no selectiva en el reactor se volvié mas significante, es entonces cuando surge la necesidad
de redisefiar el sistema de separacién producto-catalizador para minimizar la post-

desintegracion térmica.
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El uso de ciclones a la salida de los FCC ha disminuido la desintegracion térmica no
selectiva después del “riser”. El efecto mas remarcado de esta aplicacion ha sido bajar los
componentes del gas-seco, como el metano y el etano, por mas del 40%, asi tanto el

rendimiento a gasolina como a gas LP se han incrementado.

La desintegraciéon térmica no sigue el mismo mecanismo quimico que la desintegracion
catalitica. Los rendimientos son diferentes, cuando se aumenta la temperatura de 510 °C a
566 °C, el rendimiento de la gasolina y destilados disminuye, mientras el aceite ciclico
pesado, y el gas ligero aumentan su rendimiento. El gas ligero contiene cantidades
considerables de metano y etano, los cuales no sélo son de bajo valor sino también llegan a

disminuir la capacidad de la unidad FCC.

La energia de activacion de desintegracion térmica es superior a aproximadamente cuatro
veces méas que la de la desintegracion catalitica (60 contra 15 Cal/gmol K), por lo que la

desintegracion térmica es mucho mas sensible a los incrementos de temperatura.

La desintegracion térmica efectuada después del “riser” contribuye con mas de la mitad de
los rendimientos de compuestos tales como el metano y etano en reactores FCC de tiempos

cortos de contacto hoy en dia.

Muchos dispositivos para reducir la desintegracion no selectiva a la salida del “riser” han
sido investigados, desarrollados, y comercializados durante los ultimos 15 afios®. Todos
ellos comparten los mismos conceptos basicos como separar rapidamente el catalizador
agotado de los productos de la desintegracion, introduciendo el catalizador en una zona de
agotamiento, y minimizando el tiempo de permanencia de los productos gaseosos en altas

temperaturas antes de ser enviados al fraccionador de productos FCC.

Los primeros disefios para los separadores en el “riser” FCC tendieron a favorecer los

dispositivos de separacion de corte dspero inerciales en la parte superior del “riser” (como
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un T simple), seguido por los ciclones del reactor, como en los disefios anteriores de reactor
de fase-densa.

Muchos tipos diferentes de dispositivos de corte spero han sido patentados, y algunos de
ellos se han comercializados. El separador de corte aspero es basicamente un ciclon de baja
eficiencia que se basa en los cambios de direccion del momentum en lugar de la fuerza
centrifuga totalmente desarrollada como en un ciclon. La fuerza inercial que actla sobre las
particulas solidas es tipicamente 10 a 30 veces mas baja que en el ciclon, y la eficiencia de

separacion es del 80 al 98%, mientras en un ciclon es del 99.9%.

Otro intento ha consistido en el uso de ciclones en el “riser” en lugar de dispositivos de
corte aspero. Una variacion interesante en el ciclon del “riser” es el ciclon agotador, donde

el vapor de agotamiento se introduce en el ciclon.

La Mobil experimentd con este intento en los afios setenta. Pero los ciclones del “riser” y
los dispositivos de corte aspero tenian el problema de mantener un volumen grande entre la

salida de gas del dispositivo de separacion del “riser” y la entrada a los ciclones del reactor.

El tiempo de residencia en este volumen podia ser tan grande como un minuto,
favoreciendo la desintegracion térmica esencialmente la temperatura en lo alto del “riser”,
produciendo pérdidas significantes en gasolina y destilados, ademas de un incremento en la

generacion de gas.

Pruebas con trazadores en un reactor FCC comercial mostraron que por lo menos 40% de
los productos presentan retromezclado en el recipiente del reactor®. El disefio que los
ingenieros de la Mobil desarrollaron para eliminar este retromezclado consistio en un

sistema cerrado de ciclones.
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En el sistema cerrado, la salida del “riser” FCC se conecta directamente a los ciclones
primarios para separar rapidamente los productos del catalizador y remover los productos
en el fraccionador. La conexidon directa del “riser” a los ciclones obedecid a varios
objetivos de disefio, un medio para remover el gas agotado (vapor e hidrocarburos
agotados) tuvo que ser proporcionado. Nuevos procedimientos de arranque y calentamiento
fueron desarrollados debido a que el nuevo sistema tenia propiedades de expansién térmica

diferentes.

Un disefio robusto y las nuevas pautas operacionales para prevenir arrastre de solidos al
fraccionador tuvieron que ser desarrolladas, y debido a que el volumen de catalizador entre
la parte superior del “riser” y la salida del reactor fue menor, el margen de error debido al

cambio fue reducido.

Para verificar el funcionamiento del sistema adecuadamente, el disefio tuvo que ser probado
a gran escala y debido al éxito de estas pruebas se instalaron los sistemas de ciclones

cerrados en ocho unidades FCC de la Mobil durante los afios ochenta.

2.4 Descripcion de un cicldn tipico utilizado en el proceso FCC

En la separacion de particulas sélidas pequefias o polvo fino de los gases, el tipo de equipo
de uso mas comun es el separador de ciclon como el que se muestra en la figura 2.5. El
ciclon consiste en un cilindro vertical con fondo cénico. La mezcla de gas-particulas sélidas
entra tangencialmente por la parte superior a través de una entrada rectangular. La fuerza
centrifuga le imparte un movimiento rotatorio y el remolino que se desarrolla acelera

radialmente a las particulas hacia la pared del cicldn.
Al entrar, el gas fluye hacia abajo en una espiral o vortice adyacente a la pared. Cuando el

gas llega a las cercanias del fondo conico, sufre un cambio de direccion y vuelve a subir por

medio de una pequeria espiral en el centro del cono y del cilindro.
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Como consecuencia del cambio de direccion, se forma un vortice doble, las espirales hacia
abajo y hacia arriba tienen el mismo sentido de rotacién. Las particulas son arrastradas
hacia la pared y por efecto de su velocidad terminal caen al fondo, saliendo por la parte
inferior del cono. Un ciclon es un dispositivo de sedimentacion, en el que las fuerzas que
arrastran a las particulas hacia afuera a velocidades tangenciales altas, son varias veces
superiores a la fuerza de gravedad. Por tanto los ciclones permiten separaciones mucho mas

efectivas que las camaras de sedimentacion por gravedad.

La fuerza centrifuga en un ciclon va desde unas 5 veces la fuerza de gravedad en unidades
grandes de baja velocidad, hasta 2500 veces en unidades pequefias de alta resistencia®.
Estos equipos son muy comunes en ciertas aplicaciones, como el secado de alimentos por
rociado, en el que las particulas secas se separan con ciclones; en equipos separadores de
polvos ambientales; y en la separacion de rocios finos de los gases. Los ciclones
constituyen uno de los sistemas mas econdmicos para la separacion de gas-particula.
Pueden usarse para la extraccion de particulas cuyo diametro interno se encuentre entre 5y
200 micrones suspendidas en gases; para particulas de mas de 200 micrones, se prefieren

las camaras de sedimentacién por gravedad.

2.4.1 Caracteristicas de un ciclon comercial

Como se describié anteriormente los separadores ciclénicos son muy importantes en la
operacion exitosa de la desintegracion catalitica. Su aplicacion puede impactar en varios
factores, incluyendo los costos adicionales de catalizador fresco, costos de mantenimiento
extra, la emision permitida de particulas, el incremento en la recuperacion de energia en el
compresor de gas y en la expansién del gas caliente. Las principales recomendaciones en el

disefio mecanico como de proceso para ciclones?®, se muestran en la Tabla 2.2
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Tabla 2.2 Caracteristicas para el disefio mecénico y de proceso para ciclones

Velocidades de vapor en la alimentacion

Tipo de ciclon Entrada(m/s) Salida(m/s)
Reactor, etapa simple 19.8-22.8 30.48-36.5
Reactor o regenerador, primario 18.2-21.3 19.8-22.8
Reactor, secundario 22.8-25.9 30.48-33.5
Regenerador, secundario 24.3-25.9 36.5-42.6
Velocidad minima 7.6-10.6

Especificaciones dimensionales
Parametros Etapa simple Primario secundario
Proporcion del ciclon 5.0 3.5-45 45-55
Longitud/didmetro interno
Proporcion de la entrada del ciclon 2.2-2.5 2.2-2.5 2.2-2.5
Altura/anchura

Material

Ciclones del reactor Aleacion de cromo-molibdeno recubierto con material
refractario resistente a la erosion de 2.5 cm de espesor
Ciclones del regenerador Acero inoxidable 304H recubierto con material refractario
resistente a la erosion de 2.5 cm de espesor

Reactor pleno Aleacién de cromo-molibdeno, interno o externo
dependiendo de la geometria del ciclon

Regenerador pleno Acero al carbon, de pared fria disefiado para evitar esfuerzos

de desintegracion a altas temperaturas
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Para lograr un disefio 6ptimo de los ciclones se requiere de un balance entre la eficiencia de
recoleccion deseada, caidas de presion, limitaciones de espacio y costos de instalacion.

2.5  Modelo hidrodinamico que describe la velocidad de las particulas en la
direccién tangencial en el ciclon

Si bien es cierto que el modelar los fendmenos de transporte en el interior del ciclon,
incluyendo simultdneamente la hidrodinamica y la cinética de las reacciones es una
disciplina no estudiada, también es cierto que se cuenta con estudios bien sustentados tanto
para la hidrodindmica como para la cinética de las reacciones de forma independiente. Asi
para la parte hidrodindmica se considerd adecuado analizar e incluir el trabajo desarrollado
por Muschelknautz y Greif (1997). Para el caso de las reacciones se incluyo6 el esquema
cinético de cinco “lumps” desarrollado por Ancheyta (1998). A continuacion se describen

los modelos aplicados en el desarrollo de este trabajo.

2.5.1 Modelo hidrodindmico desarrollo por Muschelknautz y Greif (1997), para

calcular la velocidad tangencial de las particulas en el del ciclon

El estudio de la eficiencia de separacion entre las fases gas-sélido en los ciclones, ha sido
desarrollado desde mediados del siglo veinte, pero ha sido en las Gltimas décadas que los
trabajos se han enfocado a los ciclones integrados al proceso FFC, asi a continuacién se
presenta un resumen del trabajo desarrollado por Muschelknautz y Greif, dirigido a la

descripcion de la velocidad en la direccion tangencial de las particulas.
El andlisis del siguiente modelo permite justificar la integracion de los diferentes

parametros involucrados en el balance hidrodinamico requerido en la construccién de las

ecuaciones propuestas para describir la trayectoria de las particulas en el interior del cicldn.
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2.5.2 Modelo que describe la velocidad de las particulas en la direccion tangencial

La friccion total generada por el flujo de gas y el de las particulas, ademas del &rea interna
del ciclon que ofrece resistencia a esta friccion, son parametros fundamentales para el
analisis y desarrollo de las ecuaciones que conducen al célculo de la velocidad tangencial

de las particulas. Asi la velocidad tangencial u(r), se calcula como sigue:

Velocidad tangencial

/
u(r) = Ua/irau ") 2.1)
1+ )“S R7a ri
Donde u,es la velocidad tangencial en el radio r,, y se calcula como sigue:
Ug = Ugip, - (1+ 0.5+ pig) 02 2.2)

Con u,,, como la velocidad del gas a la entrada del ciclon.

Para calcular la velocidad de las particulas con la ecuacion (2.2), es importante sefialar que
las velocidades tanto de las particulas como la del gas se igualan después de un intercambio
de momentum entre solidos y gas, lo cual ocurre en el ducto de entrada, asi cuando las

particulas entran a la zona de flujo su velocidad queda descrita por la ecuacion (2.1).

Coeficiente de friccion A,

o -5/8

g fa

g = 4o +0.25, p o ueFr 9|2 2.3)
\ tot | £s (1— E) I’i
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Donde A, es la componente de la friccion del gas y depende del diametro del ciclon, la
rugosidad relativa de la pared, k. /r,, y el nimero de Reynolds, y este se calcula como

sigue.
Numero de Reynolds

Re = zreVaX /v (24)

2h \/ 2
_ 1_'_[3.)()
m Um

Donde V,, es la velocidad en la direccion axial, r, es el radio promedio de flujo, r,, es el

radio promedio del ciclon, u,, es la velocidad promedio tangencial.

0.V gas
Vax = % (2.5)
(g —m)

m = ﬁ (2.6)

Um = /Uay; (2.7)
re = ra —Aib (28)
2
Ab=T2 2.9)
= ,
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Una vez calculado el nimero de Reynolds y conocida la rugosidad del interior de la pared
del ciclon, se determina el coeficiente de friccion para el gas, auxiliandonos de la gréafica
reportada en el trabajo de Muschelknautz y Greif (1997), donde se relacionan los

parametros anteriores.

En la segunda parte de la ecuacion (2.3) donde se considera la friccion debido a las

particulas se tiene que, 7,, es la eficiencia total de separacion del ciclon, ., es larazon de

la carga a la entrada, y Fr, es el nimero de Froude para el ciclon y esta dado por :

Numero de Froude

V.
Fr=— 1 (2.10)

' @)

Donde v, es la velocidad promedio en el tubo vortex y se calcula como sigue:

Vv
v; = 925 (2.11)
&l
La carga de flujo de gas
M.
Lie = '\s/lolldos (2.12)
gas

Donde Msoligos €S €l flujo mésico de solidos y Mgas es flujo mésico del gas, e cubre un

intervalo que va de 1 a 10.
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Para estimar 7, se ha encontrado que existe una relacion directa con s, , asi con la ayuda
de la gréafica reportada en el mismo trabajo, se calcula 7,,. Una vez conocido el coeficiente
total de friccion A,, se puede calcular la componente de la velocidad en la direccion
tangencial, u(r) al sustituir datos en la ecuacién (2.1). En las figuras 2.6 y 2.7 se muestra la

ubicacién de los parametros mencionados en el andlisis anterior.

Ve’l’le

gas,

L esve

Figura 2.7 Nomenclatura para la separacion en la pared del ciclon
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2.6 Modelo cinético

2.6.1 Agrupamiento de las especies del petrdleo en pseudocompuestos (lumps)

Los petroleos crudos que se extraen de los diferentes campos petroliferos de la Tierra,
incluso los que son extraidos de distintas profundidades de un mismo campo petrolifero,
son de naturaleza muy variada incluso en su apariencia externa. Aparte de las diferencias
externas, los petroleos quimicamente se asemejan unos a otros ya que son
fundamentalmente mezclas de hidrocarburos, es decir, combinaciones de carbono (C) e
hidrogeno (H) principalmente, de naturaleza muy variada. El petréleo bruto es entonces una
mezcla de diferentes hidrocarburos (la mayor parte saturados) que pueden ser agrupados
por un lado en una de las tres familias siguientes: parafinas (e isoparafinas), naftenos y
aromaticos, y por otra parte también pueden agruparse segun el nidmero de atomos de
carbono que existen en la molécula o segun el punto de ebullicion o volatilidad que

depende fundamentalmente del tamafio de la molécula y de su conformacion.

El gas natural por ejemplo, consiste en moléculas ligeras como el metano (CHa4) de un
atomo de carbono (Cs), el etano (C2Hs) de dos atomos de carbono (C>), el propano (CzHs)
que es un (C3) y butano (CsHio0) que contiene cuatro atomos de carbono (Cs). La
composicion tipica del gas natural es la siguiente: C1 79%, C2 6.5%, Cz 6.2%, C4 2.3%, iCs
1.4% e iC*s 3%.

El tamafio de las moléculas de hidrocarburo que componen el petroleo varia desde C1 hasta
Ca0 - Cso 0 alin mayores, de ahi que también se le pueda clasificar en crudos ligeros o
pesados. El contenido de impurezas como azufre (S), nitrogeno (N) y vanadio (V) de un

petréleo también es muy importante ya que determina la calidad y el precio del mismo.

Como se puede entender el mecanismo de reaccion para el craqueo catalitico del gaséleo es
bastante dificil, debido a la gran cantidad de compuestos presentes y sobre todo al gran

namero de reacciones que se pueden efectuar durante el proceso. Es entonces cuando surge
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la necesidad de concentrar varias especies en pseudocompuestos con el objetivo de
simplificar los esquemas de reaccion presentes en el proceso®. Asi para el modelado de la
cinética se aplica el agrupamiento o “lumping” de un numero de compuestos que poseen
algunas propiedades en comun como el intervalo de puntos de ebullicién, o considerar el

criterio que se refiere a los grupos de familias identificados en las mezclas del gaséleo.

2.6.1 Modelo cinético aplicado en el desarrollo del analisis propuesto

En este trabajo se aplicé un modelo cinético desarrollado por Ancheyta (1998) el cual se
muestra en la figura 2.8, en donde se consideran s6lo ocho constantes cinéticas y una
constante de desactivacion a diferencia de otros esquemas cinéticos reportados en la

literatura que mantienen un alto grado de complejidad, como se observa en el apéndice A.

Ka
k1 Ks
Gasbleo ™ Gasolina ——— Gas seco
Ko
ks k7 Ke ks
Coque Gas LP

Figura 2.8 Modelo cinético de cinco lumps

En este modelo se considera la desintegracion del gaséleo como de segundo orden y para
los otros componentes como de primer orden. Para la desactivaciéon del catalizador se
considera un modelo exponencial con dependencia del tiempo de contacto. EI modelo

cinético se representa por las siguientes ecuaciones:
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Gasoleo (1) = —(k, +k, +kq +k,)y2¢ (@)

Gasolina ; (r2) = (kyYy —Ksy, —KsY, —K;¥,)— Ky, (b)
GasLP (F2) = (kY2 +Kq¥; —Ky Yo ) ©
Coque (r) = (K2 +K,Y,) (d)
Gas seco : (I.'s) = (k,y2 +kY,)o (e)
Desactivacion : ¢=e kit V)

Si bien es cierto que el modelo es producto de un trabajo reciente también es cierto que la
informacion que lo acompafa es escasa, lo cual dificulta la manipulacion de parametros
requeridos para el modelo por lo que en algunos casos se tuvieron que hacer suposiciones y
estimaciones para proceder a la simulacion y obtener los resultados presentados en la

seccidn correspondiente.

Una primer suposicion corresponde al tipo de moléculas tipicas que integran cada uno de
los agrupamientos del modelo, ya que es necesario conocer estas moléculas para poder
caracterizarlas de acuerdo a sus propiedades fisicas, quimicas y termodinamicas. En la

Tabla 2.3 se presentan los resultados obtenidos de tal planteamiento.

También se observa que el modelo cinético original sélo considera reacciones cataliticas, y
no toma en cuenta la degradacion térmica, efecto que impacta directamente en el
rendimiento de la gasolina. Para considerar el efecto de la degradacion térmica se propuso

que la degradacion térmica obedece a una cinética de primer orden de la siguiente forma:
k"y,, factor que se integré en el modelo original en la ecuacion (b). El andlisis y la

integracion de este factor se presentan en el apéndice A.
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Tabla 2.3 Caracteristicas de los compuestos que integran el modelo cinético de cinco “lumps”

Compuesto Tipo de molécula Punto de ebullicion (°C)

-Parafinas (C. H,, ,)
-Olefinas (C,H,,)"

Gasoleo . 270-560
-Naftenos (C H,,)

-Aromaéticos (C.H,, )

Gasolina -Naftenos (C,H,,) " 39-204
Gas LP™ Butano -0.6
Gas seco”™ Metano -161.5
Coque Polimero de hidrocarburos

deficiente en hidrogenos

* La diferencia entre este tipo de moléculas consiste en que las olefinas son cadenas lineales, mientras que los naftenos
son alcanos ciclicos, principalmente ciclohexano, que puede tener sustituyentes alquilicos.
** Para efectos de calculos se aproximaron estos compuestos a moléculas tipicas.

Una vez presentados los aspectos hidrodindmicos y cinéticos, la siguiente tarea es integrar
todos los parametros correspondientes para conformar un modelo que permita alcanzar los
objetivos planteados, asi en el capitulo siguiente se presenta el desarrollo del modelo que

justifica la aportacion de este trabajo.
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CAPITULO 3

MODELO MATEMATICO PROPUESTO

Antecedentes

Existen estudios enfocados a determinar el grado de eficiencia de separacion entre las fases
gas-solido en los ciclones, incluso se tiene bien entendido lo que sucede en el sentido de la
hidrodindmica en este dispositivo, sin embargo en la literatura abierta no existe un trabajo
que cuantifique el efecto de las reacciones que se siguen efectuando en el interior del
separador, ya que el catalizador arrastrado presenta actividad del 1 al 2% aproximadamente,

lo que genera reacciones post-riser.

Para cuantificar el impacto de las reacciones post-riser sobre el rendimiento de los
productos en el ciclon se propone como primer paso, dividir la zona de flujo ( o de
reaccion) de forma que se genere una matriz de calculo, donde cada malla se considere
como un pequefio reactor continuo de tanque agitado. EI modelo hidrodinamico permite
estimar la distribuciéon de la masa del catalizador en el ciclon, a partir de la velocidad y
posicién de estas particulas. Lo anterior permite conocer la masa en cada una de las mallas
de la matriz, a continuacion mediante balances puntuales de masa y energia se calculan
tanto el rendimiento como la temperatura en la zona de reaccién con lo que finalmente se
determina cuales parametros del proceso optimizan o no el rendimiento de los productos a

la salida del ciclén.

38



3.1 Modelo hidrodindmico

La trayectoria de las particulas se ve afectada por las diferentes fuerzas que actdan sobre
ellas, asi de un balance de fuerzas se puede obtener una expresion para calcular tanto la
velocidad como la trayectoria. De antemano se conoce el modelo que predice la velocidad
en la direccion tangencial por lo que a continuacién se desarrolla un balance de fuerzas para
determinar la velocidad en la direccion radial. Conociendo ambas componente de la
velocidad se estima entonces la trayectoria o la posicion de las particulas cataliticas en la

zona de reaccion.
3.1.1 Balance de fuerzas sobre una particula en el ciclén

Las diferentes fuerzas ejercidas sobre una particula provocan que esta siga una u otra
trayectoria, efecto que se refleja en las componentes de la velocidad, tanto en la direccion
tangencial como en la direccion radial, esta ultima demasiado débil respecto a la
contribucion tangencial, pero cuantificada en este analisis, asi del balance de fuerzas se

tiene lo siguiente®.

F=Fc+Fg—Fg —F; (3.1)

Donde F es la fuerza total sobre la particula, F, es la fuerza centrifuga, F; es la fuerza de

flotacion, F, es la fuerza de gravedad, yF; es la fuerza debido a la friccion sobre la

particula, en el apéndice B se presenta el desarrollo para llegar a las ecuaciones (3.4) y

(3.6), a continuacion se describe cada una de las fuerzas presentes en el balance:

F=ma (3.2)

(3.3)
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4
Fo =—7R%p,9 (3.4)

3

4
Fg :gﬂRspsg (34)
F, = 6muw,R (3.6)

Debido al orden de magnitud tanto de F;, como de F_, respecto a las otras fuerzas, sus

valores son despreciados por lo que la ecuacién (3.1) queda de la siguiente forma:.
F=F —F, (3.1a)

Al sustituir las ecuaciones (3.2), (3.3) y (3.6) en (3.1a)
u(n)?
ma = mf—&wer (3.7)

ademas la aceleracion en la direccion radial es igual a:

dvy
a=-—— 3.8
ot (3.8)
2
m d(;’tr —m ”(rr) —6muy R (3.9)

dvp u(r)2 _ 6mwR
dt r m

(3.10)

4
m=psV = ps (G AR°) (3.11)

40



sustituyendo (310) en (311)

dvp u(r)2 _ bmuveR

dt r

dvy _u(n?  9u

4
Ps(sﬂRs)

Vr
dt r ZPSRZ

haciendo la siguiente simplificacion

o= 9#2
2,05R

dv u(r)2 oV

dt  r

Ademas

dr

dr = v dt

dr= 9"
Vr

_u(n?

dVr dt—OVrdt
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(3.12)

(3.13)

(3.14)

(3.15)

(3.16)

(3.17)



sustituyendo (3.15) y (3.16) en (3.17)

2
dvp =47 A0 (3.18)
rovy
2
dvp = (YO oy (3.19)
Ve T

dve 1 u(r)? .

3.20
dar vp r (3.20)
u(r) es dada por la ecuacion (2.11)
y
2 2
W2(ry= Ya (aln , (3.21)
Apuy |
1+/IS R™& rj
donde desarrollando el siguiente término:
Apu r 2 Apu r (A u )2 r
14+4g RD A _g 0 ROA [A, 2 TRET T (3.22)
Ngas | I Vgas | F N “4gas T
y haciendo la siguiente simplificacion
Anu
Q=4 R (3.23)
Ngas
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se tiene que:

2
[1+Q /ra} ~1420 F+er"" (3.24)
r Vr r

asi con (3.24) en (3.21)

2.2
() _ fa fa (3.25)
r31+ 20 /ar_l/2 1o2la
\r r
2 .2
u?(r) _ Ya fa (3.254)

r Ir r
r3+ZQ ir‘r’/2 +Q2 irz
r r

Con (3.25a) en (3.20) se obtiene la ecuacidn que describe la velocidad radial en funcién de

la velocidad tangencial de la particula.

(3.26)
dVr 1 Uazraz 9/,[

2 2
Anu Asu 2psR
3y RTA, fags/z ) TRTA | Ta 2
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3.1.2 Estimacion de la posicion de la particula en el ciclon

Conocida la velocidad de la particula se procede a estimar la posicion de la particula a

partir de la definicidn de la velocidad tangencial y radial como sigue:

Para la velocidad radial:

_dr

Vp = — 3.27
=g (3.27)
La velocidad tangencial es:
do
u(r) =r—= 3.28
(r) ot (3.28)
de la ecuacion (3.27) se obtiene:
dt= ar (3.29)
Vr
con (3.29) en (3.28) se llega a:
do
u(ry=r 3.30
=" G (3.30)
Rearreglando la ecuacion (3.30)
dg _1u(r) (3.31)
dar r vy
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y con la ecuacion (2.11) en (3.31) se obtiene:

Ug(rg /r Ug/r
R a a -1/2
1+ 25 o W O Sy o
u(r) = Au au/ a (3.32a)
r+ g 2\? a@rllz

Donde al sustituir (3.32) en (3.31) se obtiene finalmente la ecuacion que describe la

trayectoria de la(s) particula(s) dentro del ciclén.

do _ Ua/ra (3.33)
dr AU
Vr r2+is R a\/arg/z
gas

Las ecuaciones (3.26) y (3.33), son ecuaciones diferenciales no lineales las cuales se
resuelven empleando un método de Runge-Kutta de cuarto orden® °. En las figuras 2.6 y 2.7
se muestra la ubicacion de los parametros hidrodindmicos?* aplicados al desarrollo de las
ecuaciones anteriores. A continuacion se presenta el balance de masa como segunda parte

del desarrollo del modelo propuesto.
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3.2 Balance de masa

El modelo cinético se incorpora en el balance de masa realizado en cada uno de los
reactores que conforman la matriz de flujo (Figura 3.1), suponiendo estado estacionario y
condiciones adiabéticas. Basado en estas suposiciones y considerando que el area o zona de
reaccion dentro del ciclén, al ser discretizada se transforma en pequefios reactores

continuos de tanque agitado, se hizo el siguiente desarrollo:

Balance de masa general (Levenspiel 1998)

Masaqueentra) (Masaquesale Masaquese generao
por unidad -| porunidad | = | consume porunidadde (3.34)
detiempo detiempo tiempodebidoala reaccion

Para un compuesto “1”’* y coque**.

ij+1
FC’ YcZ
i+1,j i+1,j+1 i+1,j+2
Fi, Yio Fi, Ya
> f :IQYM¢ .
Fc, Yeo W Fc, Ya
i+2,j+1
FC1 yc3

* i es cualquier compuesto gaseoso en la direccion tangencial
** se considera el coque de forma independiente, como s6lido fluyendo en las direcciones radial y tangencial.

Figura. 3.1 Representacion del area de flujo en el ciclén por pequefios reactores CTA
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Donde

i = producto gaseoso

c =coque

F = flujo masico

y = rendimiento

¢ = constante de desactivacion del catalizador

W = masa de catalizador ubicada en cada reactor de la malla de flujo

r = tasa de reaccion

Aplicando el balance de masa para un reactor continuo de tanque agitado para “i”, se tiene:
Entrada de “i” al reactor = F,j(1- X,,) (3.35)
Salida de “i” del reactor = F,=F,(1- X;;) (3.36)
Generacion o consumo de “i” por reaccion = (—ri) W (3.37)
Ademas la conversion, en funcion del rendimiento de gaséleoes: X =1-y 0

y=(@2-X) (3.38)

Sustituyendo las ecuaciones (3.35), (3.36), y (3.37) en (3.34) en funcidn de yi se tiene:

Fio(Vio) - Fio (Vi) = (_':i)W (3.39)
0
Fio(Yio = Vi) = (= I:') W (3.40)
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Al sustituir las ecuaciones del modelo cinético (a), (b), (b), (d) y (f) en la ecuacién (3.39) o
en la (3.40) se genera el siguiente sistema de ecuaciones con el que se calcula el

rendimiento de los productos en cada reactor dentro del ciclon.

Balance de masa para: Gasoéleo (1), gasolina (2), gas LP (3), coque (4) y gas seco (5)

Fowy1o - Foy1 - (ki + k2 + ks + ka) pW y?1 =0 (3.41a)
Fo2y20 -[Fo2 + (ks + ke + k7) ¢ W] y2 + kigW y1 =0 (3.41b)
Fosyso - [Fos + ks W] ys+ks pW Y2+ ko gWY?1 =0 (3.41c)
Foayao - Foays + k7 W y2 + ks Wy, =0 (3.41d)
Fosyso - Fosys + ke Wys + ks g W y> + ks pW y?1 =0 (3.41e)

Las ecuaciones (3.41a) a (3.41d) se aplican para cada reactor de la matriz, y se resuelven
simultaneamente con las ecuaciones del balance de energia, debido a que las constantes
cinéticas estan en funcion de la temperatura. A continuacion se muestra el desarrollo para
obtener las ecuaciones que permiten estimar la temperatura en cada uno de los reactores de

la matriz.

3.3 Balance de energia

En el balance de energia ademdas de considerar los productos de la reaccion de
desintegracion, también se toma en cuenta la contribucion térmica de la masa del

catalizador, para generar las ecuaciones que permitan calcular la temperatura en cada

reactor de la malla de flujo dentro del cicldn, la cual se muestra en la figura 3.2.
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Para un compuesto “i” y s6lidos (coque y catalizador).

ij+1 T,
Fs
Cps

i+1,j i+1,j+1
Te, Fs, Fi, v,
-0
> AHYr
Cps, Cp| . r]i
Va

i+2,j+1 T1
Fs
Cps

i+1,j+2
Ts, Fs, Fi, vy,

Cp&'Cpi

Figura. 3.2 Balance de energia en un reactor CTA ubicado en el area de flujo en el ciclon

Donde

I = producto gaseoso
s = solidos (coque o catalizador)
F = flujo masico

y = rendimiento

v = coeficiente estequiométrico
N =masa que Se Consume 0 genera por reaccion
Cp = capacidad calorifica

T = temperatura
- 0 ., i
AHr = calor de reaccion a temperatura de referencia

H = entalpia especifica
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Asi para el sistema analizado se tiene el siguiente balance general de energia'» 77.

Energiaqueentra) (Energiaquesale Energiaquese generao
por unidad -| por unidad = | consume por unidadde (3.42)
detiempo detiempo tiempodebidoala reaccion

0 en términos de la siguiente ecuacion:

A= AT FY0H - YK, (3.43)

V salida entrada
A

Con las siguientes consideraciones:

-0
Proceso adiabatico (Q=0, AH=0) y con AHr; y Cp; constantes entre la entrada y

salida del cicldn se tiene que la ecuacion (3.43) se reduce a:

SnH - YnH, = AHr (3.44)

salida entrada
VA

ademas cada término de la ecuacion (3.44) es como sigue:

> n H, :_Z F.Cp, (Tg —Tref) (3.45)

entrada

Sn, H, = FCp, (T, —Tref) (3.46)

salida

3 AHr M =Y F (Vi — Yio JAHT (3.47)
VA
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sustituyendo (3.45), (3.46) y (3.47) en (3.44) se tiene:
-0
> FCp (T, —Tref) = > FCp;(Te —Tref) = > F(y,,, — Vi, JAHE (3.48)

de donde se puede despejar Ts (temperatura de salida en cada reactor CTA), como sigue:

_0
Ts — z FiCpiTE - %E(Cy;n ~ Yisal )AH Fi (3'49)

con las siguientes ecuaciones con todos sus términos incluidos:

> F.CpTe = |F.Cp, + F,Cp, + F,.Cp, + F,Cp, + F,Cp, +W Cp, [T (3.49a)

> FCp, =|FCp, + F,Cp, + F,.Cp, + F.Cp, + F.Cp, +WCp; (3.49b)

y para el término de energia asociado al consumo o generacién de la ecuacion (3.49)

-0 - 0 - 0
z I:I (yien - yisal)AHri = FZ(yZQn - y25a|)AH rgo—ga+ F3(y3en - y35a|)AH IFga—gLP

_ 0 - 0 — 0
+ FS(ySen - y55a|)AH rga—gs+ F4(y4en - y4sa|)AH rga—coque+ Fs(y3en - y35a|)AH r-go—gLP (349C)

0

- 0 - 0 _
+ FS(ySen - y53a|)AH I"go—gs-i- F4(y4en - y45a|)AH r‘go—coque—i_ F5(y5en - y55a|)AH rgLP—gs
donde

go = gasoleo

ga = gasolina
gLP =gasLP
gs = gasseco
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La ecuacion (3.48) representa el balance de energia para cada reactor de la malla dentro del
ciclon, asi al sustituir los términos correspondientes para cada compuesto se genera la

ecuacion (3.49), con la que se calcula la temperatura a la salida de cada reactor.

3.4.1 Resolucion numérica

Estrategia para la estimacion de la distribucién masica (W) de catalizador, asi como de la
temperatura y el rendimiento a la salida de cada reactor ubicado en la zona de flujo dentro

del cicldn (ver figura 3.4).

El primer paso para estimar el efecto de las reacciones sobre el rendimiento de los
productos a la salida del ciclon consiste en discretizar el sistema en estudio, es decir la zona
de flujo de las particulas cataliticas dentro del ciclon (figura 3.3), esto con el fin de realizar
un analisis puntual. La matriz generada puede tener tantos reactores como precision se

quiera obtener en los calculos.

Entrada de
catalizador y
gases

Zona de
reaccién

Figura 3.3 Zona de flujo discretizada en la direcciénry 6
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Una vez que se ha fijado el sistema de andlisis, mediante los balances hidrodindmicos y

cinéticos se estiman los siguientes parametros en cada reactor:

Velocidad de las particulas
Posicidn de las particulas cataliticas
Masa de las particulas cataliticas (W)

M wnp e

Rendimiento y Temperatura.

Para obtener la velocidad y la posicion de las particulas se resuelven de forma numérica las
ecuaciones (3.26) y (3.33), asi mediante la simulacién se estima la masa catalitica (W) a
partir de la posicion de las particulas dentro de la zona de flujo. Una vez que se conoce la
masa catalitica en cada reactor, se calcula tanto el rendimiento como la temperatura a la

salida del mismo con el sistema de ecuaciones (3.41) y (3.48) de manera simultanea.

En el capitulo siguiente se presentan los resultados obtenidos de la simulacion y la
estimacion de parametros para el ciclon ubicado a la salida del “riser”, donde las
condiciones de operacion asi como los parametros utilizados, son los de una planta que

opera industrialmente.
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Inicio

Reactor (i,j)

Con las ecuaciones hidrodinamicas se
se estima la masa del catalizador W(i,j)

Estimacion de la temperatura de salida (Ts)
en (i,j), para iniciar se propone T

Con T propuesta se calculan las ctes
cinéticas

Evaluadas las ctes cinéticas se resuelve
el sistema de ecuaciones para calcular el
rendimiento en (i,j)

\L Yi =vi+1
No
HYi+1-Yill<Tol

Yi=Yi+l

Conocidas Yi’s, se calcula Ts

No Si

Si

Salida de resultados

Figura 3.4 Diagrama para la estrategia de resolucion del sistema de ecuaciones
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CAPITULO 4

RESULTADOS Y DISCUSION

En este capitulo se presentan los fundamentos sobre los que se basa el analisis, los

resultados de la simulacion y el analisis de los mismos.

Los resultados obtenidos de la simulacion se presentan en el siguiente orden:

1. Resultados de la simulacion en el “riser” del modelo cinético de Ancheyta para
cuantificar el rendimiento de los productos a la salida del “riser”, asi como el valor de la

actividad catalitica, los cuales son datos de entrada al ciclon.

2. Resultados considerando las reacciones cataliticas en el ciclén ubicado al final de un

reactor industrial de desintegracion catalitica modelo tipico.

3. Resultados considerando las reacciones cataliticas y térmicas, para el sistema en el que
el ciclon de separacion de productos, no esta conectado directamente a la salida del
“riser” y los efectos de reacciones post-riser, impactan sobre el rendimiento de los

productos.
Al final del capitulo se justifica la importancia que muestran los resultados obtenidos, con

respecto al rendimiento de la gasolina y su impacto en la produccién de la misma a escala

industrial.
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4.1

1.

Fundamentos sobre los que se basa el analisis

Los rendimientos de entrada al ciclon corresponden a los datos obtenidos de la
simulacion en el “riser”, de donde se cuantifica una actividad catalitica del 1-2%

aproximadamente.

Para el andlisis se considerd la variacion de los siguientes pardmetros de operacion:
temperatura a la salida del “riser”, relaciéon C/O, tamafio y distribucion de particulas, asi

como actividad del catalizador a la salida del reactor.

Las caracteristicas del gaséleo corresponden a una carga tipica ligera de acuerdo al

valor de las constantes cinéticas utilizadas en el analisis.

En el ciclon la zona o radio de flujo comprende el area ubicada entre r y 6, donde se
localiza la fase compuesta por el flujo de particulas cataliticas y productos gaseosos,
hasta antes de que los s6lidos choquen con la pared del ciclon y se separen del efluente

principal.

El tiempo de residencia en el ciclén comprende, el tiempo que consumen las particulas
cataliticas en su recorrido, que incluye el instante en que entran al ciclén hasta que se

separan de la fase densa en la pared del ciclon.

Las caracteristicas geométricas para el ciclon analizado obedecen a los pardmetros de
disefio de la figura 2.5.

La degradacion de la gasolina en la cdmara de separacion (incluyendo el o los ciclones),

se considera del 4%3 aproximadamente, siendo este un dato reportado por personal

capacitado de planta.
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4.2 Resultados obtenidos de la simulacion en el “riser”

Para estimar el rendimiento de los productos, asi como el valor de la actividad catalitica a la
salida del “riser”, se realizd la simulacion con el esquema cinético de cinco “lumps”
propuesto por Ancheyta. Para la simulacion se utilizaron las condiciones tipicas de
operacion reportadas en la Tabla 4.6, los resultados se presentan a continuacion.

1.0
—— Gaséleo
0.8 —o— Gasolina
—x— Gas LP
"""""" coque
—— Gas seco
0.6 4

0—0-0-0—0—0—0—0—0—0=0=0—0—9—0—0—0-0—0—0—-0-0-0-0—0—

Rendimiento (% peso)

0.0 - . — . . .

0 5 10 15 20 25 30
Longitud del reactor (m)

Figura 4.1 productos de la desintegracion catalitica en el “riser”

En la figura 4.1 y con el auxilio de la Tabla B.1, se observa que la gasolina comienza a
degradarse a partir de los 21 m de longitud del “riser”, a los 20.5 m se alcanza el maximo
en la produccion de gasolina. Para el analisis de las reacciones en el cicldn, se aplicaron los
valores de los rendimientos obtenidos antes y después del maximo de la siguiente manera:
un instante antes de alcanzar el maximo en la produccion de gasolina se incorporo el ciclon,
en el cual solo se consideraron los efectos por reacciones cataliticas y después del maximo,
a la salida del “riser” se incorpord la camara de separacion, en donde se integraron efectos

térmicos y cataliticos para el anélisis dentro del ciclén.
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4.3  Resultados obtenidos en funcién de la desintegracion catalitica

En esta seccion se presentan los resultados obtenidos en funcién de la hidrodinamica, que
corresponden a la posicion y distribucion masica de las particulas cataliticas en el ciclon, a
continuacion se presentan los resultados correspondientes al acoplamiento entre los
balances hidrodinamicos y los balances de masa y energia para obtener el rendimiento de

los productos, asi como los perfiles de temperatura en el ciclon.
En la Tabla 4.1 se presentan los pardmetros de operacion aplicados en la simulacion, los

cuales se modifican de acuerdo al anlisis correspondiente.

Tabla 4.1. Pardmetros de operacion para la simulacion
Parametro Valor Unidades

Tamafio de particula 50,80,100 micrones
Distribucion de particula 0.36,0.23,0.41  fraccion peso
Temperatura a la entrada

del ciclon 520 °C
Relacién C/O 6.0 kg cat./kg gaséleo
Actividad catalitica a la

entrada del ciclon 1-2 %
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4.4 Trayectoria de las particulas en la zona de flujo

a) En funcién del tamafio de particula

Como primer resultado de la simulacion se presenta la trayectoria de las particulas a partir
de la ecuacion (3.33), asi con los datos reportados en las Tablas 4.1 y 4.2 se obtienen las
curvas de la figura 4.2, en donde se observa que las particulas mas pequefias recorren cierta
distancia en la direccién tangencial antes de chocar con la pared del ciclon y separarse del
efluente principal, siendo estas las que determinan la longitud méxima en donde se localiza
la zona de reaccién. Por otro lado se muestra que las particulas mas grandes recorren en
total una distancia mayor, ya que primero se dirigen hacia la pared y a continuacion

recorren una distancia antes de abandonar la zona de reaccion.

Asi en términos de longitud por trayectoria se observa que son las particulas mas pequefas
las que tienen el menor tiempo de contacto, debido a la trayectoria que siguen, en

comparacion con las distancias mas largas alcanzadas por las particulas mas grandes.

Si se alimentan particulas cataliticas con la misma distribucion pero con didmetros
mayores, se observa que la zona de reaccion se concentra en un &rea menor y por lo tanto el
tiempo de contacto entre las fases es menor para estos tamafios de particulas, como se
presenta en la figura 4.3 y como consecuencia, el avance de reaccién es diferente para

ambos casos como sé demostrara mas adelante.

b) En funcién de la distribucion de particula

En las figuras 4.2 y 4.3 las diferencias observadas en las trayectorias son el resultado de
considerar diferentes tamafios de particulas cataliticas con distribuciones iguales, sin
embargo cuando se modifica la distribucidn para un tamafio de particula, no se presentan
cambios en la trayectoria de las particulas, pero si en la temperatura y en los rendimientos

(fig. 4.5y 4.9) ya que los balances de masa y de energia estan en funcion de la masa
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catalitica (W), la cual si cambia de un reactor a otro con el cambio en la distribucién

masica.
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Figura 4.2 Trayectoria de las particulas en funcion del tamafio de particulas
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Figura 4.3 Trayectoria de las particulas en funcion del tamafio de particulas
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4.5 Temperatura en la zona de flujo o de reaccion

Con los resultados obtenidos se ha observado de forma general que la diferencia de
temperatura entre la entrada y la salida del ciclén es menor a 1 °C, sélo se tienen pequefios
gradientes de temperatura que de acuerdo al avance de las reacciones, se presenta el
descenso térmico en la direccion tangencial, debido a que las reacciones se siguen

realizando de manera endotérmica en el interior del ciclén.

a) En funcion del tamafio de particula

Como se menciond anteriormente, los pequefios cambios de temperatura indican que adn se
siguen efectuando reacciones dentro del ciclon, debido al contacto entre productos gaseosos
y particulas cataliticas activas. Asi en la figura 4.4 se observa que cuando se aumenta el
didmetro de las particulas cataliticas, se presenta un mayor descenso en la temperatura de
reaccion, lo que se justifica por el mayor tiempo de contacto que estas particulas tienen

durante su trayectoria y por lo tanto un mayor grado de reaccion.

En la Tabla 4.2 se muestran los valores utilizados para la hidrodinamica de ciclones que
operan a la salida del reactor del proceso FCC.

Tabla 4.2 Datos hidrodindmicos para el ciclén

Parametro Valor Unidades
u, 20-25 m/s
Da 1.0-4.5 m
o 400-550 Kgls
gas 66.0-70.0 Kg/s
30-60x° Pas
yoX 1500-2500 Kg/m3
P, 1.5-3.0 Kg/m3
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Figura 4.4 Perfil de temperatura en funcion del tamafio de particula catalitica

En las Tablas 4.3 y 4.4 se presenta los valores aplicados a los aspectos masicos, energéticos

y cinéticos los cuales son datos representativos del proceso FCC.

Tabla 4.3 Capacidad calorifica y flujos de masa tipicos del proceso FCC

Compuesto Capacidades calorificas Flujo masico® % peso
(Kj/Kg °C) (Kg/s)

Gasbleo 1.8969" 5.46 8.1
Gasolina 3.2601~* 31.38 47.0
GasLP 1.59" 10.98 16.5
Coque 1.673% 2.64 4.0
Gasseco 2.6755" 16.37 24.4
Catalizador 1.192% *x

* Estimados mediante un programa proporcionado por el IMP
** Depende de la distribucion masica del s6lido alimentado al proceso
*** Con respecto a la alimentacion
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b) En funcion de la distribucion de particula

En la figura 4.5 se observa que aun cuando se alimenta la misma masa catalitica pero con
diferentes distribuciones, se presentan variaciones en la temperatura, el aumento en el
porcentaje de masa para las particulas mas pequefias, genera un descenso mayor en la
temperatura de reaccion, la masa y el tiempo de contacto son los mismos, sin embargo se
presenta una mayor acumulacion de particulas pequefias dentro de cada reactor, por lo que

estas con una mayor cantidad de masa generan un descenso mas pronunciado de la

temperatura.
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Figura 4.5 Perfil de temperatura en funcion de la distribucion de las particulas

C) En funcion de la actividad catalitica

Es de esperar que a mayor actividad catalitica mayor sea el grado de reaccién dentro del
ciclén, lo cual efectivamente asi sucede como se observa en la figura 4.6, se espera que a la
salida del “riser” el catalizador este casi agotado lo cual en la realidad no sucede, por lo

que se estima que el catalizador llega al ciclon con una actividad de entre el 10 y el 3 %,
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siendo este uno de los factores principales para que todavia se sigan llevando reacciones

cataliticas en el interior del cicldn.
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Figura 4.6 Perfil de temperatura en funcion de la actividad catalitica

d) En funcion de la relacion C/O

Para determinar el efecto de este parametro, se incrementd la masa catalitica y se mantuvo
constante la masa de gas en cada caso, el resultado se presenta en la figura 4.7, en donde se
observa que con este incremento se favorecen las reacciones, o que se determina por el
descenso en la temperatura a la salida de cada reactor, asi a mayor masa catalitica mayor
reactividad se presenta como consecuencia de la relacion de la masa catalitica (W) en los

balances de masa y de energia.

64



520.00

519.90

Temperatura (°C)

,,,,,,,,,,, C/0=100
C/0=80
—e—C/O=60

519.85

519.80

‘.\

“~

0.0 02

04

0.7
0 (radianes)

0.9

11

Figura 4.7 Perfil de temperatura en funcion de la relacion C/O

Tabla 4.4 Parametros cinéticos y termodindmicos

Reaccion Constante cinética AHr°(kJ /kg)  E,(kJ/mol)
gasoleo—~— gasolina 6.75x 1224.83 57.3
gasoleo—*— gasLP 1.18x7° 1460.38 52.3
gasoleo—— coque 0.44x7° 3062.09 31.7
gasoleo—*— gasseco 0.002x° 927.0 49.3
gasolina—“— gasseco 0.10x° 275.92 45.1
gasolina—®— gasLP 0.22x7° 552.0 73.2
gasolina—"—coque 5.55x " 677.08 46.4
gasLP—¥ s gasseco 0.65x° 594.67 39.7
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4.6 Rendimiento a productos

Uno de los planteamientos de mayor interés en este andlisis es el que se refiere al
rendimiento de los productos, ya que es este parametro el que impacta directamente en la
economia del proceso. A continuacion se presentan los efectos sobre el rendimiento de los
productos que entran al ciclon, provocados por la variacion de: tamafio y distribucion de las
particulas, la actividad catalitica, la temperatura de entrada al ciclon y la relacién C/O de

alimentacion al reactor.

a) En funcion del tamafio de particula

Como se observa en la figura 4.8, el rendimiento de la gasolina se favorece en relacion con
el aumento del tamafio de particula, debido a que estas particulas estan mas tiempo en
contacto con el gas, ademéas de que presentan mayor cantidad de masa con lo cual se

favorece el grado de reaccién en el ciclon.
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Figura 4.8 Rendimiento en funcién del tamafio de particulas

66



La linea continua en la figura 4.8 indica que las particulas més grandes se separan en una
longitud menor que las més pequefias, pero como se comentd anteriormente las particulas
mas grandes acumulan mayor masa en cada reactor debido a que la longitud total de su
trayectoria es mayor. Ademas las ecuaciones estan en funcion de la masa catalitica (W), asi
aungue las particulas més pequefias recorren distancias mayores, predomina el factor masa

que las particulas mas grandes presentan en el rendimiento para la gasolina.

b) En funcidn de la distribucion de particula

El incremento en la masa de las particulas de mayor diametro favorece el rendimiento de la
gasolina como se observa en la figura 4.9, ya que son estas particulas las que presentan un
mayor tiempo de contacto durante su trayectoria, esto con respecto a las de menor didmetro
y como los balances estan en funcion de la masa catalitica (W), se observa que a mayor

masa catalitica mayor avance de reaccion se presenta.
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Figura 4.9 Rendimiento en funcién de la distribucion de las particulas
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c) En funcion de la actividad catalitica

En la figura 4.10 se observa que a mayor actividad catalitica mayor grado de reaccién se
presenta por lo que el rendimiento de los productos se favorece de acuerdo a las curvas
obtenidas por la simulacion. También se nota que existe una fuerte dependencia entre los

rendimientos alcanzados y el grado de actividad con la que llega el catalizador al ciclon.
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Figura 4.10 Rendimiento en funcion de la actividad catalitica

d) En funcion de la relacion C/O

Uno de los parametros de operacién que permite su manipulacién desde la alimentacion del
sistema es la relacion C/O, en la figura 4.11 se presenta el efecto de esta relacion sobre el
rendimiento de los productos, de donde se observa que el aumento de la masa catalitica
favorece el rendimiento de la gasolina. Como se mencion6 anteriormente las ecuaciones en

funcién de la masa catalitica explican estos incrementos en el interior del ciclén.
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Figura 4.11 Rendimiento en funcién de C/O
e) En funcion de la temperatura

El descenso de temperatura en el interior del ciclén es un parametro que indica que todavia
existe catalizador activo asi como gas sin reaccionar, por lo que se siguen efectuando
reacciones cataliticas. En la figura 4.12 se observa que a mayor temperatura de entrada
(dentro del rango de operacion), se favorece el rendimiento de la gasolina, debido a la

condicion endotérmica de las reacciones.
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Figura 4.12 Rendimiento en funcion de la temperatura de entrada al ciclon

A continuacion se presenta el analisis correspondiente a la desintegracion térmica y el
impacto que esta tiene en el rendimiento de la gasolina a la salida del ciclon de separacion
de productos ubicado en la cAmara de separacion.
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4.7

En esta seccion se presentan los resultados considerando los efectos por degradacion

térmica y catalitica sobre el rendimiento de los productos, asi como la estimacion para la

Resultados en funcién de las reacciones de desintegracion térmica y catalitica

parte proporcional de este efecto entre la cAmara de separacion y el ciclon.

Por informacion de personal capacitado en el proceso FCC, se sabe que existen pérdidas del
4% aproximadamente en el rendimiento de la gasolina, entre la salida del “riser” y la salida
de la camara de separacion. Para estimar el valor de estas pérdidas en el ciclon, se propuso
integrar una cinética de primer orden en la ecuacion (b) del modelo cinético original,
reportado en el capitulo 2 de este trabajo y con las condiciones de operacion consideradas

anteriormente se obtuvieron los siguientes resultados que se presentan en las figuras 4.13 y

4.14.
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Figura 4.13 Rendimiento de productos en funcion del fraccionamiento térmico y catalitico

Las figuras 4.13 y 4.14 representan los mismos resultados, solo que en la primer figura se

muestran todos los productos y en la segunda se remarca el resultado para la gasolina.
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en el ciclén
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Figura 4.14 Rendimiento de gasolina, coque y gasoleo en funcion del fraccionamiento

térmico y catalitico en el ciclon

Como se observa en las figuras 4.13 y 4.14, el rendimiento de la gasolina disminuye, como
es de esperarse debido al factor integrado en el modelo cinético para justificar la
degradacidn térmica. Sin embargo por la relacion de volumen entre la cAmara de separacion
(80% del volumen total) y el volumen del ciclon (20% del volumen total), se esperaria que
el 4% de degradacion se distribuyera de igual forma, lo cual no sucede, debido a que los

productos y el catalizador estan méas tiempo en contacto en la cAmara que en el ciclon.

En el ciclon no se alcanza el 1% del total de degradacion que se presenta en la cdmara de
separacién, como consecuencia del tiempo de contacto que se alcanza en la zona de
reaccion en el interior del ciclon, siendo del orden de 0.13 s, mientras que en la cdAmara de
separacion sin incluir el volumen del cicldn, el tiempo de contacto estimado es de 2 a 4

segundos aproximadamente, lo que justifica los resultados obtenidos.
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4.8  Andlisis de resultados

El fraccionamiento por reacciones térmicas y cataliticas genera pérdidas en el rendimiento
de la gasolina como se observa en los resultados, aunque la mayor parte de estas pérdidas
se presenta en la camara principal de separacién, también se observa en el ciclon en una
menor proporcion (menos del 1% aproximadamente), con respecto al volumen total

involucrado en la degradacion por este efecto.

Para el caso en el que se han minimizado los problemas por fraccionamiento térmico, el
andlisis muestra que las reacciones se siguen efectuando en el ciclon, pero con efectos
positivos en el rendimiento de la gasolina, por lo que se hace necesario para el andlisis
conocer la posicién de la masa catalitica en el ciclon (W), como se observa en las figuras
4.2 y 4.3 en donde se presentan las trayectorias de las particulas, ya que esto permite
cuantificar el rendimiento y la temperatura dentro de cada uno de los reactores de la malla.

Los cambios mas significativos se presentan cerca de la zona de la pared del ciclon, ya que
es en esa zona donde debido a la trayectoria de los sélidos se concentra la mayor cantidad
de masa y por lo tanto la mayor reactividad, aunque al observar las variaciones tanto para el
rendimiento (fig. 4.15) como para la temperatura entre la entrada y la salida del ciclon se
nota que los cambios son minimos, pero si consideramos que al dia se procesan cerca de
40,000 BPD*® de crudo como en la refineria de Salamanca (Tabla 4.6), notaremos que estos
cambios en el rendimiento dentro del cicléon podrian impactar en el aspecto econémico. Por
lo tanto se vuelve interesante el analisis para determinar las mejores condiciones de
operacion gque permitan optimizar en cierta medida lo que hasta ahora no se ha tomado en

cuenta: los fendmenos cinéticos dentro del ciclon.
En la Tabla 4.5 se presenta un analisis cuantitativo que ilustra con una corrida

representativa de la simulacién la magnitud de los resultados obtenidos, en funcién de los

flujos de masa generados de gasolina o consumidos de gaséleo por dia dentro del cicléon.
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Figura 4.15 Flujos mésicos de los productos de la desintegracion antes y después del ciclon.

Tabla 4.5 Resultados que muestran el cambio de los flujos masicos entre la entrada y la
salida del ciclén.

Producto  Flujo de entrada  Flujo de salida  Flujo de entrada  Flujo de salida del  Flujo consumido o

al ciclén (Kg/s)  del ciclon (Kg/s) al ciclon (Kg/dia) — cicldn (Kg/dia) generado (Kg/dia)

Gasdleo 5.46 5.436 471744 469670.4 -2073.6

Gasolina 31.38 31.398 2711232 2712787.2 1555.2

Como se observa las cantidades se vuelven importantes si consideramos que al dia se

procesan aproximadamente 40,000 BPD (6,384,000 Its/dia) de crudo en una unidad de
proceso FCC.
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Tabla 4.6 Condiciones de operacion para el proceso industrial FCC (Salamanca)

Operacion

Unidades y magnitud

Tipo de carga
Carga fresca
Temperaturas
Carga precalentada
Salida del reactor
Salida camara de separacion
Presiones
Cémara de separacion
Regenerador
Relaciones
Circulacion de catalizador
Catalizador/carga fresca
Caracteristicas del catalizador
Area superficial
Volumen de poro
Tamafo promedio de particula
Densidad aparente
Metales
Cobre
Fierro
Sodio
Niquel
Vanadio
Tamario de particula
38-75 micrones
75-106 micrones

106 + micrones

Gasoleo virgen 24.9 °API
40,000 B/D

338 °C
527 °C
516 °C

2.65 kg/cm?
3.19 kg/cm?

24.7 T/min.
5.6 % peso

125 m?/g
0.37 cm®/g
95 micrones
0.84 g/cm?®

20 ppm
0.37 % peso
0.23 % peso
350 ppm
1900 ppm

0.36 % peso
0.23 % peso
0.41 % peso
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CAPITULO 5

CONCLUSIONES Y PERSPECTIVAS

5.1 Conclusiones

Desde los primeros disefios del proceso FCC que incorporaron ciclones hasta los actuales,
los estudios se han dirigido principalmente al sistema integrado por el reactor-regenerador,
sin profundizar en los ciclones. En cuanto al estudio de estos dispositivos de separacion
ciclénicos aplicados en este proceso, la mayoria de los autores se han limitado al analisis
hidrodindmico, la justificacion se debe tal vez a los tiempos de contacto demasiado cortos
entre solidos y productos en el interior de estos dispositivos, siendo del orden de una
décima parte del tiempo de contacto en el reactor. Actualmente con las restricciones
ecologicas y econdémicas se hace necesario la mejora y por qué no la optimizacién de
sistemas actuales, por lo que en este trabajo se analiz6 el ciclén de forma puntual,
considerando las reacciones de desintegracién térmica y catalitica, observandose los
siguientes resultados.

Para el analisis donde se considerd desintegracion catalitica se observo lo siguiente.

e A pesar de los tiempos cortos de contacto (0.13-0.5 seg.) en el ciclon se siguen
efectuando reacciones, en magnitudes demasiados pequefias comparadas con las
generadas en el reactor principal de desintegracion, también son estos tiempos de
contacto en el interior del ciclon los que no permiten que la gasolina alcance su maximo

y empiece a degradarse, como se observa en el “riser”.

e Los cambios observados para el rendimiento de los productos en el cicléon no son
proporcionales con respecto a los observados en el “riser”, es decir el rendimiento de la

gasolina se favorece mas que el rendimiento de los demas productos, como se mencioné
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anteriormente debido al tiempo tan corto de contacto dentro del ciclon, ya que en el
reactor principal la gasolina se comienza a degradar a los 21 m de longitud

aproximadamente después de iniciarse la reaccion entre ambas fases (gas y so6lidos).

Otro de los pardmetros que favorece el incremento en los rendimientos, es el aumento
del tamafio de particula catalitica, debido a las trayectorias mas largas que presentan, asi
como el incremento de la masa para los diametros mas pequefios en la distribucion de

las mismas.

También se observa que a mayor actividad catalitica a la salida del “riser”, mayor sera
el grado de reactividad dentro del ciclon, lo que favorece el rendimiento de productos,

como la gasolina al igual que se favorece con el aumento de la relacion C/O.

Con la temperatura maxima (dentro del rango de operacion) a la entrada del ciclon se
favorece el rendimiento de gasolina, pero algo méas importante relacionado con este
parametro, es que los descensos que se presentan en los perfiles de temperatura en la
direccién tangencial dentro del ciclon, indican que todavia se siguen efectuando

reacciones cataliticas dentro del ciclon.

Concluyendo con estas observaciones se tiene que, las particulas cataliticas mas grandes

con tiempos de contacto mayor, temperaturas maximas dentro del rango de operacion y

catalizador activo a la entrada del ciclon favorecen el rendimiento de productos tales como

la gasolina, pero sin llegar al punto en donde la gasolina comience a degradarse, por lo que

estos resultados justifican el uso de ciclones como dispositivos de separacion vapores-

solidos.

Para el caso en el que se consideraron simultaneamente las reacciones de desintegracion

catalitica y térmicas, se observo que la degradacion en el rendimiento de la gasolina fue

menor del 1% aproximadamente en el ciclon, con respecto al 4% total de degradacion

reportado para la cAmara de separacion.
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5.2  Perspectivas a futuro

Con el trabajo desarrollado se ha comprobado que las reacciones en el ciclon, favorecen el
rendimiento de productos como la gasolina, cuando estos dispositivos se colocan antes de
los 21 m de longitud del “riser”, esto en base al modelo cinético integrado en el sistema de
ecuaciones. Un andlisis inmediato a este planteamiento se puede efectuar con la aplicacion
de otros modelos cinéticos, ya que en un analisis desarrollado se observaron diferencias en
los rendimientos obtenidos entre los diferentes modelos cinéticos reportados en la literatura,
asi como diferencias en los tiempos de contacto que se alcanzan para que la gasolina
comience a degradarse en otros pseudocomponentes, estas diferencias se presentan incluso

con modelos que tienen el mismo ndmero de pseudocompuestos.

Finalmente todas estas propuestas estan dirigidas al mejoramiento de los sistemas actuales
con la finalidad de encontrar las condiciones Optimas de operacion, para minimizar efectos
de contaminacion y que ademas permitan productos de calidad competitiva en el mercado

mundial.

78



Parametro

Ar

Cpi
Da
Fs
Fe
F

Fi
Fri
g

h

Kd

Ki

Lc
Misslidos
Mgas
m

R
Re
R

Ra
Re

li

I'm

NOMENCLATURA

Significado

Area total interna del ciclon
Aceleracion

Capacidad calorifica
Diametro externo del ciclén
Fuerza de flotacion

Fuerza centrifuga

Fuerza de friccion

Fuerza de gravedad

Flujo mésico

Numero de Froude
Aceleracion de la gravedad
Altura total del ciclon
Constante de desactivacion
Constante cinética

Altura del cilindro

Flujo mésico

Flujo masico

Masa de la particula

Radio de la particula
Numero de Reynolds
Radio del ciclon

Radio externo del ciclon
Radio de flujo

Radio interno del ciclon
Radio promedio del ciclén
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Unidades

m
m/s?

kJ/kg °C

m

kg(m/s?)
kg(m/s?)
kg(m/s?)
kg(m/s?)

kgls
adimensional
m/s?

m
adimensional
1/s

m

kgls

kgls

kg

m
adimensional

m

m
m
m
m



Simbologia

Ab
Thtot
0
As
1)
He
Vi
\%

€ strand
V4
Py
Ps

Temperatura

Tiempo de contacto

Velocidad tangencial

Velocidad tangencial en el radio ra

Velocidad tangencial despues de la entrada al ciclon
Velocidad tangencial en el radio r;

Velocidad tangencial promedio

Volumen de la particula

Flujo volumétrico

Velocidad promedio axial

Velocidad radial

Velocidad tangencial en el radio re

Area por flujo mésico de catalizador en un reactor

Rendimiento de productos de la desintegracion

Alargamiento debido a la expansion del flujo
Eficiencia de separacion del ciclon
Abertura del angulo de recorrido del flujo
Coeficiente de friccion de los sélidos
Viscosidad del gas

Taza de carga a la entrada del ciclon
Velocidad axial promedio en el vortex
Viscosidad cinematica

Lineas de corriente de flujo

Constante

Densidad del gas

Densidad del solido
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°C
S
m/s
m/s
m/s
m/s
m/s
m3
kg/m3

m/s

m/s

m/s

kgls

fraccion peso

m
adimensional
m
adimensional
Pa-s
adimensional
m/s

m?/s
adimensional
3.1416

kg/m?

kg/m?



Factor de agrupamiento adimensional
Coeficiente de actividad catalitica adimensional

Factor de agrupamiento adimensional
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APENDICE A

A.1l Ladegradacion de la gasolina por efecto del fraccionamiento térmico

En este apéndice se presenta la estrategia seguida para integrar los aspectos del
fraccionamiento térmico en el andlisis desarrollado en el presente trabajo, asi como los

resultados obtenidos para tal efecto.

Se sabe por experiencia de personal de planta®!, que la gasolina se degrada en un 4% entre
la entrada al separador y la salida de los ciclones, entonces la tarea es cuantificar en que
medida se da la degradacion en el cicldn, con respecto a la cdmara de separacion. Para
determinar lo anterior se considera como factor principal el tiempo de contacto entre las

fases tanto en el ciclén como en la camara de separacion.

Estrategia para integrar el factor térmico

1. A partir del flujo volumétrico del gas y el volumen de la cdmara de separacion

(incluyendo el volumen del ciclén), se calcula el tiempo de contacto.

2. Se propone una cinética de primer orden para la gasolina, de donde se estima la

constante cinética con los datos de la Tabla E1.

3. La constante cinética calculada, se integra al modelo cinético de Ancheyta, para realizar

el andlisis considerando el factor de degradacion para la gasolina.

4. Mediante la simulacion se generan los resultados que permiten cuantificar el efecto de

la desintegracion térmica sobre el rendimiento de los productos a la salida del ciclon.
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A.2  Estimacion de la constante cinética para la degradacion térmica de la gasolina
Suponiendo flujo piston en la camara de separacion

dY _

—=rW Al
ot (A)

y una cinética de primer orden para la gasolina

r= —th (A2)
(E2) en (E1)

F O:t( - —ktyw (A3)

agrupando términos

4 _ 4 tW g (Ad)
Y F
integrando
Ys tW
In(—)=-k"—(ts—te A5
(Ye) = (ts—te) (A5)

despejando k'

Wt In(Ys/Ye)

- (AB)
(ts—te)*W/F)
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A.3  Estimacion del tiempo de contacto en el separador

Con la densidad del gas a la temperatura de entrada a la camara y con el flujo masico del

mismo, se calcula el flujo volumétrico.

Fvol = (A7)

pgas

Conocido el flujo volumétrico y el volumen de la cdmara de separacion se estima el tiempo

de contacto entre las fases (gas-sdlido).

_ Vot

s=—
Fvol

(A8)

Con la ecuacion (A6), se calcula la constante cinética, que considera el 4% de degradacién
para la gasolina, la ecuacion depende del pardmetro C/O (W/F), ademéas del tiempo de
contacto, siendo estos dos de los parametros operacionales mas importantes para en el

analisis, los resultados se presentan en la tabla A2.

Tabla Al. Datos utilizados para determinar la constante cinética

Voltot  Volc  Vsep  p . Fvol Ts te F w Ye Ys

125 20 105 1-3 334 1539 0 66.83 40098 047 045

Las unidades se presentan al final del apéndice
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Tabla A2. Resultados

Pgas (KQIM) Tiempo de contacto  Constante cinética
en el separador (S) (1/s)
1.0 1.5 (0.06) 4.33x10°3
2.0 3.1(0.12) 2.16x10%®
3.0 4.7 (0.18) 1.443x10°3
25 3.9 (0.15) 1.732x10°®

Nomenclatura y unidades

Volsep = volumen del separador (m3)
Volc = volumen del ciclon (m3)
Vtot = volumen del separador-volumen del ciclon (m3)
p = Densidad del gas (kg/m3)
Fvl = Volumétrico (m3/s)
ts = tiempo de salida de la camara de separacion (S)
te = tiempo de entrada a la camara de separacion (S)
F = Flujo masico de gasoleo (kg/s)
W = masa de catalizador (kg/s)
Ye = rendimiento entrada a la cAmara de separacion (kg gna /kg gasoleo alimentado)
Ys = rendimiento salida de la camara de separacion (kg gna /kg gaséleo alimentado)
k' = cte cinética (kg gasdleo/kg gna s)
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APENDICE B

Resultados obtenidos de la simulacion en el “riser”

Tabla B.1 Rendimiento de productos

Longitud del Gasbleo Gasolina Gas LP Coque Gas seco
reactor (m)

0 1.0000 0 0 0 0
0.75 0.7938 0.1651 0.0294 0.0109 0.0007
1.50 0.6679 0.2641 0.0478 0.0175 0.0021
2.25 0.5834 0.3292 0.0606 0.0219 0.0038
3.00 0.5229 0.3746 0.0700 0.0251 0.0058
3.75 0.4776 0.4077 0.0773 0.0275 0.0077
4.50 0.4426 0.4324 0.0830 0.0294 0.0096
5.25 0.4148 0.4515 0.0878 0.0308 0.0115
6.00 0.3923 0.4664 0.0917 0.0320 0.0132
6.75 0.3738 0.4782 0.0950 0.0330 0.0149
7.50 0.3583 0.4877 0.0978 0.0338 0.0165
8.25 0.3452 0.4953 0.1002 0.0345 0.0180
9.00 0.3341 0.5016 0.1023 0.0351 0.0193
9.75 0.3245 0.5067 0.1042 0.0356 0.0206
10.50 0.3163 0.5109 0.1058 0.0360 0.0218
11.25 0.3091 0.5144 0.1072 0.0364 0.0229
12.00 0.3028 0.5173 0.1085 0.0367 0.0239
12.75 0.2972 0.5196 0.1096 0.0370 0.0248
13.50 0.2923 0.5216 0.1106 0.0373 0.0256
14.25 0.2880 0.5231 0.1115 0.0375 0.0264
15.00 0.2842 0.5244 0.1123 0.0377 0.0271
15.75 0.2807 0.5254 0.1130 0.0379 0.0278
16.50 0.2777 0.5262 0.1136 0.0381 0.0284
17.25 0.2749 0.5268 0.1142 0.0382 0.0290
18.00 0.2725 0.5272 0.1147 0.0383 0.0295
18.75 0.2703 0.5275 0.1152 0.0384 0.0299
19.50 0.2683 0.5277 0.1156 0.0385 0.0304
20.25 0.2665 0.5278 0.1160 0.0386 0.0308
21.00 0.2649 0.5277 0.1163 0.0387 0.0311
21.75 0.2634 0.5276 0.1167 0.0388 0.0314
22.50 0.2621 0.5274 0.1169 0.0389 0.0317
23.25 0.2609 0.5271 0.1172 0.0389 0.0320
24.00 0.2598 0.5268 0.1174 0.0390 0.0323
24.75 0.2589 0.5264 0.1176 0.0390 0.0325
25.50 0.2580 0.5260 0.1178 0.0391 0.0327
26.25 0.2572 0.5256 0.1180 0.0391 0.0329
27.00 0.2564 0.5251 0.1182 0.0392 0.0331
27.75 0.2558 0.5245 0.1183 0.0392 0.0332
28.50 0.2551 0.5240 0.1184 0.0392 0.0334
29.25 0.2546 0.5234 0.1186 0.0393 0.0335
30.00 0.2541 0.5228 0.1187 0.0393 0.0336
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APENDICE C

Estimacion de pardmetros aplicados en la simulacion

Constante de desactivacion catalitica

Como se mencion6 anteriormente para el factor de desactivacion catalitica se considero

trabajar con un modelo exponencial que tiene la siguiente forma:

Desactivacion : =g " (C.1)

Para calcular la constante de desactivacion k, se utilizo la grafica reportada por Maya y

Lopez-lzunza (1993), donde se muestra la desactivacion del catalizador a traves de la
longitud del reactor, asi conocida la longitud del reactor y la velocidad del catalizador, se
obtiene el tiempo de contacto con los datos de la tabla C.1, que se sustituyen en la ecuacion

(C.1) para calcularse k.

Tiempo de contacto = Altura del reactor/velocidad del catalizador en el reactor

A cada punto de la altura del reactor le corresponde un valor de actividad catalitica, con

este dato obtenido de la grafica y la ecuacion (C.1), se obtiene k, de la siguiente forma:

Con los datos de la tabla C.1 y la ecuacion (C.1), se obtiene la siguiente ecuacion:

ky = - In( ¢ )/tiempo de contacto

Los resultados se presentan en la tabla C.1
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Tabla C.1 Datos y resultados para calcular k,

Parametro Valor Unidades

Altura del reactor 30-45 m

Velocidad promedio del

18-25 m/s
catalizador en el reactor
Altura adimensional 0.5
Tiempo de contacto 1.0 S
Kq 2.25-2.30

Constantes cinéticas a cualquier temperatura

Para evaluar las constantes cinéticas a cualquier temperatura se utilizéd la siguiente

ecuacion:

Ecuacion de Arrhenius (Smith 1990)

E,,1 1
kT — k_Tref EX _ Ai - T
i =K P{ R G » )}

Asi en las constantes cinéticas se consideraron los cambios de temperatura para cada

reactor dentro de la malla de calculo en el cicldn.
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Energia de reaccion para Gas LP — Gas seco

En la tabla C.2 se presenta el diagrama y los datos aplicados para calcular la energia de

reaccion a una temperatura T, este dato se aplica en las ecuaciones del balance térmico.

Tabla C.2 Estimacion de la energia de reaccidn para ir de gas LP a gas seco

Especie Gas LP (Butano) Gas Seco (Metano)
CsH1o CHs4
Peso molecular

(g/mol) 58 44

Calor de formacion
@ 25°C -124.7 -103.8
(KJ/mol)

Calor de reaccion
@ 25°C CsH10 > CH4 -103.8-(-124.7) = 20.9

atr (KJ/mol)

Ecuacion

Cp(J/mol °C)

Ecuacién

H (kJ/kg)

Calor de reaccion
@ 520°C
AHr(T) (KJ/mol)

VA productos i reactivos

92.3

0

AHTr - -

AH = nA+zniHi_ ZniHi
Va

salida entrada

H=C,AT =787.73

CsH1o = CH4

W= 3 ofan!) - 2 afo)

343

H = C,AT =385.87

-380.96
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APEND

Resultados obtenidos de la simulacion

ICED

Tabla D.1 Resultados para generar las figuras 4.4, 4.5, 4.8, 49y 4.10

Teta

T(°C)

Yoil

Ygna

YgLP

Ycoq

Ygs

0.00
0.07
0.17
0.28
0.41
0.54
0.68
0.82
0.96
1.10

520.00
519.98
519.95
519.93
519.91
519.89
519.87
519.85
519.83
519.81

1.00000000
0.99968874
0.99958432
0.99951047
0.99944270
0.99937689
0.99931306
0.99925107
0.99919093
0.99913251

1.00000000
1.00004160
1.00005543
1.00006521
1.00007427
1.00008309
1.00009155
1.00009990
1.00010788
1.00011563

1.00000000
1.00001407
1.00001872
1.00002193
1.00002503
1.00002789
1.00003076
1.00003362
1.00003624
1.00003886

1.00000000
1.00003386
1.00004542
1.00005341
1.00006080
1.00006795
1.00007486
1.00008166
1.00008821
1.00009465

1.00000000
1.00000942
1.00001264
1.00001478
1.00001681
1.00001884
1.00002074
1.00002265
1.00002444
1.00002611

Tabla D.2 Resultados para generar la figura 4.11

Teta

T(°C)

Yoil

Ygna

YgLP

Ycoq

Ygs

0.00
0.07
0.17
0.28
0.41
0.54
0.67
0.81
0.95
1.09

480.00
479.99
479.97
479.96
479.94
479.93
479.91
479.90
479.89
479.88

1.00000000
0.99981546
0.99973524
0.99968374
0.99963760
0.99959278
0.99954921
0.99950695
0.99946594
0.99942619

1.00000000
1.00002491
1.00003564
1.00004256
1.00004876
1.00005472
1.00006068
1.00006628
1.00007176
1.00007713

1.00000000
1.00000596
1.00000834
1.00001001
1.00001156
1.00001299
1.00001431
1.00001562
1.00001693
1.00001824

1.00000000
1.00002253
1.00003231
1.00003850
1.00004411
1.00004959
1.00005496
1.00006008
1.00006509
1.00006986

1.00000000
1.00000644
1.00000918
1.00001097
1.00001264
1.00001407
1.00001562
1.00001717
1.00001848
1.00001991
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Casa abierta al tiempo

ACTA DE EXAMEN DE GRADO

UNIVERSIDAD AUTONOMA METROPOLITANA

IDONEA COMUNICACION DE RESULTADOS

ESTUDIO DE LAS REACCIO-
NES EN EL CICLON DE UN
REACTOR FCC

En México, D.F. se presentaron a las 15:00 horas del dia 28 del
mes de MAYO del afio 2001 en la
Unidad IZTAPALAPA de la Universidad Auténoma Metropolitana,
los suscritos miembros del Jurado.

DR. FELIPE LOPEZ ISUNZA;
DR. RAFAEL MAYA YESCAS Y
DR. RICHARD STEVE RUIZ MARTINEZ

bajo la Presidencia del primero y con caricter de Secretario el
ultimo se reunieron a la presentacion de la Idonea Comunicacién
de Resultados para la obtencién del Grado de

Maestro en:

CIENCIAS ( INGENIERIA QUIMICA)

T

Porel
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h REROPOLITARA
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R SODIEHES

T, D A

| DIRECCION DE Q" i
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AR DEL CARMEN ANOTA VILLALOBOS

B, 4N

‘z& PIres

3
el

ap margen y de acuerdo con el articulo 78 fracciones I, II,

entd una comunicacion de resultados, cuya denominacidn
A

REVISO

DIRECCION DE SISTEMAS ESCOLARES

IIT'y V del Reglamento de Estudios Superiores de esta Universidad,
los miembros del Jurado resolvieron:

Q @m\o@{ \O

Acto continuo, el Presidente del Jurado comunicd al interesado el

resultado de la evaluacién y, en caso aprobatorio, le fue tomada la
protesta.

VISTO BUENO

DRA. MARIZJOSE ARROYOFANIAGUA

PRESIDENTE

az |
&h/%/ (.'..v“." "

DR. FELI

DR. RAFAEL MAYA YESCAS




