UNIVERSIDAD AUTONOMA METROPOLITANA - IZTAPALAPA

CIENCIAS BASICAS E INGENIERIA

INGENIERIA QUIMICA

ALGUNOS ASPECTOS DE DINAMICA Y
CONTROLABILIDAD DE UN SISTEMA
REACTOR - REGENERADOR
DE DESINTEGRACION CATALITICA
DE GASOLEOS

Tesis que presenta el

MingQ. Rafael Maya Yescas
Matricula: 92254701

Para obtener el grado de

Doctor en Ciencias

Asesores: Dr. Felipe Ldpez Isunza.
Profesor Titular C. TC.
Area de Ingenieria Quimica.
Universidad Auténoma Metropolitana - Iztapalapa.

Dr. David Bogle.

Senior Lecturer.

Dept. of Chemical and Biochemical Engineering.
University College London.

México D.F., 24 de Febrero de 1998.



ALGUNOS ASPECTOS DE DINAMICA Y
CONTROLABILIDAD DE UN SISTEMA
REACTOR - REGENERADOR DE
DESINTEGRACION CATALITICA
DE GASOLEOS

TESIS QUE PRESENTA EL

MingQ. RAFAEL MAYA YESCAS

PARA LA OBTENCION DEL GRADO DE

DOCTOR EN CIENCIAS

FEBRERO DE 1988

UNIVERSIDAD AUTONOMA METROPOLITANA - IZTAPALAPA

DIVISION DE CIENCIAS BASICAS E INGENIERIA




AN

asa ablerta al flempo
NIVERSIDAD AUTONOMA METROPOLITANA

ACTA DE EXAMEN DE GRADO

DENOMINACION DE LA TESIS \ 4 N
ALGUNOS ASPECTOS DE En México, D. F. se presentaron a las —_17:00 horas del
DINAMICA Y CONTROLABILI- dia_24 _del mes de FERRERQ del afio___1998

DAD DE_UN_STSTEMA en la Unidad___I1ZTAPALAPA de la Universidad Auténoma

REACTOR-REGENERADOR

DE DESINTEGRACION

CATALITICA DE_GASQLEOS.

Metropolitana, los suscritos miembros del Jurado.

DR. DANTEL SALAZAR SOTELO;

DR. JESUS ALVAREZ CALDERON;

DR. .IOSE DE .IESIIS ALVAREZ RAMIREZ Y

DR. TELIPE LOPEZ TSUNZA

b

s, Y] UETERMIOR st

£

a -

cadt Riteris al

3.3 [ eeslbn do Sistemi-

T .
weaOl la Presidencia del primero y con caracter de Secretario

I Ullimo se reunieron para proceder al examen de grado de

Clor en: CIENCIAS

RAFAEL MAYA SCAS
FIRMA DEL INTERESADO

EVISO W

P(HECCION DE SIaTEMAS’ESCOLARES

~

£l suscrito Director de Division de
CIENCIAS BASICAS E INGENIERIA

1ace constar que las firmas que apare-
sen son auténticas y corresponden a

Te T _RAFAEL _MAYA YESCAS

quien presentd una comunicacion de resultados, cuya deno-
minacion aparece al margen y de acuerdo con el articulo 78
fracciones |, Il, IV y V del Reglamento de Estudios Superiores
de esta Universidad, los miembros del Jurado resolvieron:

CPARLD

Acto continuo, el Presidente de! Jurado comunicd al interesa-

do el resultado de la evaluacién y, en caso aprobatorio, le fue

tomada la protesta.

\_ J
0s seflores Miembros del Jurado cy-
yos nembreg aparecen.en esta acta, ( N _ h
g , 9% \
DRV DR. DANIEIL SALAZAR SOTELO DR. FELIHFE L, EZ ISUNZA
PRESIDENTE SECRETARIO
\. J J
( ~N e Y

DR. JEébgazJVAREZ CALDERON

CANCELADO

{ - VOCAL
-

L VOCAL




L7PVLDA QVQ9 X:D:XP DV X.

Agradecimientos

El presente trabajo fue realizado en las instalaciones del Area de Ingenierfa Quimica de la
Universidad Auténoma Metropolitana - Iztapalapa y en el Department of Chemical and
Biochemical Engineering de University College London, contandose en ambos casos con la total
cooperacion y apoyo de quienes laboran en ellos, asl como de los demas estudiantes que se

encontraban ahi.

Definitivamente, lo mejor del trabajo fue el poder colaborar con dos grandes personas: el
Dr. Felipe Lopez Isunza, quien ademas de fungir como asesor de este trabajo siempre estuvo
abierto al diglogo y a las extrafias sugerencias que surgieron. Después de mas de ocho afos de
cooperacion es bueno poder seguir discutiendo con €l con ese mismo tenor cocperativo con el
que siempre lo hemos hecho. La otra persona con quien fue un placer colaborar fue con el Dr.
David Bogle, quien también fue asesor del trabajo y, no conforme con discutir los puntos relativos
a dinamica y controfabilidad de! sistema, se tom¢ la molestia de ensefiarme un poco de inglés y
de revisar la versién final de este trabajo. A ambos un gran agradecimiento y la oferta de volver a

realizar otros proyectos iguales 0 mayores, pero sin examen de grado.

Un gran agradecimiento a los revisores de esta tesis y sinodales del divertido examen de
doctorado que se present6 al final de este proyecto: Jesus Alvarez Calderdn, José de Jesus
Alvarez Ramfrez y Daniel Salazar Sotelo, guienes con sus sugerencias y correcciones

transformaron y enriquecieron este trabajo. Los errores que persistieron son culpa mia.

En la parte mas triste de los agradecimientos, en un mundo que vive sujeto a la economia
polftica y a la politica econdmica, se agradece ampliamente el apoyo financiero brindado por las
becas credito de estudios de posgrado del CONACYT vy del IMP y al Consejo Britanico por la

beca que sufragé los gastos del trabajo en Londres.



indice

Capitulo I. INTRODUCCION
Objetivos del Trabajo
Motivacion
Metas del Trabajo
Breve Descripcion del Sistema de Desintegracion Catalitica de
Gasoleos
Estructura del Trabajo

Capitulo Il. CINETICA DE LA DESINTEGRACION CATALITICA DE
GASOLEOS

;i Qué es y de qué se constituye la cinética de FCC?

Un Método para el Aglomerado de Compuestos Quimicos

Mecanismo de la Reaccién de Desintegracién del Gasodleo
Un Mecanismo de Cinco Seudocompuestos

El Coque y sus Caracteristicas

Mecanismo de la Desactivacion del Catalizador

Mecanismo de la Regeneracién

Sumario de la Cinética de la Reaccién

Capitulo lll. SOBRE DINAMICA Y CONTROLABILIDAD DE SISTEMAS
NO LINEALES

¢ Por qué analizar modelos no lineales?

Estabilidad
Conceptos Preliminares
Linealizacién y Estabilidad Local
Método Directo de Liapunov

Acerca de la Controlabilidad de Procesos Quimicos

Sumario de Dinamica y Controlabilidad

10

12
13
16
19
21
23
26
27

32
36
36
39
40
44
49

vi



vili

Capitulo IV. MODELO MATEMATICO DE LA UNIDAD DE FCC
Modelo Matematico del Reactor
Operacion del Reactor en Estado Estacionario
Modelo Matematico del Regenerador
Operacion del Regenerador en Estado Estacionario
Modelo de la Evaporacién Instanténea del Gaséleo

Sumario del Modelo Matematico

Capitulo V. DINAMICA DEL SISTEMA

Resumen

Casos Dinamicos 1. Perturbacién al Reactor
Variacion de la temperatura del gaséleo alimentado
Variacién del flujo mésico del gaséleo alimentado
Variacién de la tasa de circulacién del catalizador

Casos Dinamicos 2. Perturbacién al Regenerador |

Comparacion de los resultados obtenidos con lo reportado en Ia

literatura

Una breve ojeada al estado estacionario ¢ 6ptimo?

Sumario de la Dinamica del Sistema

Capitulo VI. UN ANALISIS DE LA CONTROLABILIDAD DEL SISTEMA

Resumen
Aproximacién a la Dinamica Cero de la Unidad de FCC
Analisis de la Primera Politica de Operacion

Analisis de la Seqgunda Politica de Operacién

Un Segundo Intento
Discusion de Resultados
Sumario del Analisis de la Controlabilidad

52
o7
58
63
66
67

72
73
73
76
80
86

80
o4
88

102
103
107
110
114
116
118




Capitulo VIl. CONCLUSIONES Y SUGERENCIAS DE TRABAJO A FUTURO

Conclusiones del Trabajo Realizado 122
I. Cinética del Proceso 122
ll. Dinamica y Controlabilidad de Procesos Quimicos 124
fIl. Modelo Matematico del Sistema 125
[V. Simulacién de la Dinamica del Sistema 128

V. Analisis Teoérico de las Caracteristicas Dinamicas del

Modelo 130

Sugerencias y Trabajo a Futuro 131
Referencias Bibliograficas 133
Apéndice . Notacion 138
Apéndice Il. Valores de los Parametros Utilizados 141
Apéndice lll. Esquema de la Unidad de FCC Modelada 144
Apéndice IV. Publicaciones Presentadas 145

IV.1. Un Esquema Cinético para el Craqueo Catalitico de

Gasoéleos en un Reactor de Lecho Transportado 147
V.2, Steady State and Dynamic Simulation of FCC Reactor
Units 153
V.3 Anéalisis Preliminar de la Controlabilidad de una Unidad
de FCC 161
IV.4. Comparison of Two Models for FCC Units 169
IV.5. Approach to the Analysis of the Dynamics of Industrial FCC
Units 181

Apéndice V. Listado del Programa Simulador 205



A 55350, 00 5 R SO P s e o o




CAPITULO 1|

INTRODUCCION



2 INTRODUCCION

Este primer capitulo constituye una primera aproximacion al trabajo desarrollado. Su
contenido es, por lo tanto, superficial y, a lo mas, puede ser considerado como una idea
general al desarrollo a nivel tedrico llevado a cabo. Los objetivos vy la idea preliminar del

sistema que se analizd se describen en él.

Objetivos del Trabajo

{.- Desarrollar un modelo matematico para simular la dinamica de un sistema industrial

de desintegracion catalitica de gaséleos.

e Desarrollar un modelo cinético para la reaccion de desintegracion catalitica de
gaséleos y validarlo mediante la comparacién con resultados de operacion
industriales. '

o Desarrollar un modelo matematico para el reactor de una unidad industrial de FCC,
utilizando el esquema cinético desarrollado.

o Implementar un modelo cinético para la reaccién de regeneracion del catalizador.

o Implementar el modelo de Reactor Continuo de Tanque Agitado para el regenerador

de la FCC usando el esquema cinético seleccionado.

e Acoplar los modelos de ambas secciones de la unidad de FCC. Validar el nuevo
modelo comparando con resultados de operacidon de un reactor industrial.

e Estudiar la dinamica del sistema y su respuesta a periurbaciones tipicas en
condiciones de alimentacion, asi como tras acciones tipicas de conirol tales como el

cambio en la tasa de recirculacién de catalizador o de suministro de aire.
Il.- Realizar un analisis de la controlabilidad del sistema de FCC.

o Utilizando técnicas para el analisis de estados estacionarios, determinar los posibles
estados de operacidn del sistema.

o Proponer una estrategia de analisis de la controlabilidad de los estados estacionarios
del modelo desarrollado, haciendoe énfasis en la utilizacion del modelo no lineal.

s Corroborar los resultados obtenidos en base a la simulacion de la unidad de FCC y

comparar con los resultados de operacién disponibles en la literatura.

A A 5 i o 5 i L i



INTRODUCCION 3

Motivacion

La motivacién de modelar este sistema de reactores se basa en la necesidad de conocer
o poder inferir la respuesta de sistemas quimicos cuando se requiere llevar a cabo
acciones o modificaciones que los hagan mas utiles. Algunas veces, estas respuestas
no se pueden conseguir mediante la experimentacion, principalmente debido a que los
costos son prohibitivos. La intencién del modelado de reactores queda muy bien

definida en la siguiente frase:

“Process models used in the design, operation and optimization of industrial reactors
are the ‘raison d’ étre’ of reaction engineering. They represent the final product and the

vehicle by which the body of reaction engineering is applied” Weekman, 1979).

Metas del Trabajo

Se pretende mejorar el entendimiento del proceso de desintegracion catalitica de

gasoéleos en tres aspectos que se consideran importantes:

o Mecanismo de Reaccién.- El esquema cinético no esta completamente entendido a
la fecha, debido principalmente a la gran variedad de compuestos quimicos
diferentes que conforman tanto al gaséleo alimentado como a los productos que se
obtienen. Se presenta un desarrollo de un mecanismo de reaccion que utiliza cinco
seudocompuestos aglomerados observables como una mejora al esquema cinético
disponible muy utilizado propuesto por Nace y Weekman (1969) que involucra solo

tres seudocompuestos aglomerados.

e Actividad del Catalizador .- El depésito de coque sobre la superficie catalitica provoca
la desactivacién reversible del catalizador debido, principalmente, al bloqueo de los
poros. La representacién utilizada comunmente para la actividad remanente del
catalizador es una simple funcién exponencial, refacionada tinicamente con el tiempo
de residencia del catalizador en el reactor, sin tomar en cuanta los balances de
materia y energia (Voorhies, 1945). En este trabajo se propuso una funcién integral

de actividad que depende de la conversién del gaséleo, de la capacidad del
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catalizador para soportar al coque. Esta funcién tiene, ademas, fa capacidad de
representar situaciones en las que cogue que no fue gquemado en e! regenerador

regrese al reactor y altere su funcionamiento.

o La Dinamica def Sistema.- Un punto muy importante es el analisis de la operacion
dinamica de la unidad de FCC utilizando herramientas matematicas mas avanzadas,
provenientes principalmente del desarrclio de la teorfa de control de sistemas no
lineales. En el ltimo capitulo se expone este desarrollo, el cual derivd en un analisis
de la controlabilidad para el caso particular de la unidad de FCC que es controlada

como un sistema con retroalimentacién de estados.

Breve Descripcidn del Sistema de FCC

La desintegracién de gaséleos es uno de los procesos cataliticos mas grandes del
mundo, desde los puntos de vista de la capacidad instalada, volumen de produccién y
consumo de catalizador. Sin embargo, aun en la actualidad, no se conoce el mecanismo
real de reaccién, problema que, aunado a la inherente desactivacién del catalizador
debida a la formacién de coque durante el craqueo, complica el disefio y el control del
sistema (Caldwell y Dearwater, 1991; Decroog, 1984). Esta situacion motiva el estudio
de problemas relacionados con catélisis, ingenierfa de reactores de lecho fluidizado y
transportado (desde el nacimiento de las plantas de craqueo ultra répido) y ecologia,
relativos a la desintegracion de gaséleos. Se ha dicho que el proceso de FCC es la parte
mas significativa de la etapa previa a la crisis energética, en la cual sera necesaria la
busqueda de otras fuentes de energia (Venuto y Habib, 1978). Cabe preguntarse:

chasta entonces?

El proceso actual de FCC es el resultado de la evolucién del craqueo de
hidrocarburos, desde que se hacla térmicamente, después introduciendo arcillas
naturales v luego pilareadas como catalizadores de lecho fijo o fluidizado. En los afios
40s se introdujeron los catalizadores acidos, los cuales contenian especies del tipo A/-Si

o Mg-Si, que después fueron sustituidos por las zeolitas amorfas. La introduccién de las
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zeolitas en los aflos 50s marcéd un importante cambio para el proceso. Dado que éstas
actian como tamices moleculares y sus sitios activos se localizan en poros de tamafio
controlado, promueven una selectividad mayor en el craqueo, con la consiguiente
disminucién de la formacion de coque. Estas zeolitas fueron incrustadas en una matriz
de alumina formando el catalizador que revolucioné al proceso de FCC. La primera
especie de este tipo que fue utilizada en el craqueo catalitico fue una tierra rara
intercambiada con una zeolita tipo X. Esta fue rapidamente sustituida por la zeolita tipo
Y debido a que se obtenfa una mayor estabilidad térmica, por el uso de una mayor
proporcién de silica a alumina. La estructura bésica de la zeolita Y se continué
modificando para producir una forma hidrogenada (el tipo HY) y luego un tipo
ultraestable (USY) a partir de esta ultima. Actualmente, este catalizador puede promover
tasas de reaccién del orden de 100 a 1000 veces respecto de las alcanzadas al utilizar

la zeolita de tipo Y.

El advenimiento de estos catalizadores al mercado produjo un rapido cambio en
los sistemas de craqueo, debido a la disminucién en el tiempo que se necesita para
Hevar a cabo la reaccion. Asi aquellos reactores de lecho fluidizado denso, utilizados por
sus largos tiempos de residencia, dejaron de ser utiles para el proceso, ya que se
obtenia sobrecraqueo. Tras un redisefio de las unidades de FCC se llegé a los sistemas
gue se conocen como “el nuevo concepto en FCC”. Estos son los reactores de lecho
transportado, con tiempos de residencia del catalizador mas cortos, del orden de 3 a 4
segundos. Entre los reactores mas representativos en esta nueva modalidad se
encuentran el Flexicracker de Exxon, el proceso FCC UOP-Texaco, el 'riser’ de Gulf y el
tipo Orthoflow F de Kellog (Avidan et al., 1990). El modelo desarrollado en este trabajo

se enfoca a este uitimo tipo de unidades de FCC.

Una caracteristica importante del proceso es que se requiere evaporar la
alimentacion y que las reacciones de desintegracion de gaséleos son moderadamente
endotérmicas. A su vez, las reacciones de regeneracion del catalizador, las cuales
consisten principalmente de la combustion del coque adsorbido a la superficie catalitica,

son altamente exotérmicas. Esta cualidad del sistema conforma a la FCC como un
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proceso autosostenido y altamente interactivo, en el sentido de que la energia necesaria
para llevar a cabo las reacciones de desintegracién se obtiene a partir de la energia
liberada por las reacciones de regeneracion. Ya que la unidad de FCC es adiabatica, el
medio de intercambio de energia entre reactor y regenerador es el catalizador, especie
comun a ambos reactores. Sin embargo, se ha encontrado que [a operacién de los
reactores acoplados por esta interaccidn entre sus balances de materia y energia no
siempre es estable. Esta situacidn se ha interpretado como una posibilidad de
multiplicidad de estados estacionarios de operacién o como seudoestabilidad (Edwards
y Kim, 1988). Sin embargo, desde hace mas de 20 afios ha existido una disputa entre la
probabilidad de observar esos fendmenos bajo las condiciones de operacion comercial
(Lee y Kugelman, 1973; Denn, 1986). En este trabajo se analiza la estabilidad del punto
de operacion de la FCC y se investiga la posibilidad de encontrar multiplicidad de

estados estacionarios a las condiciones de operacion.

En lo que a modelado se refiere, es comun considerar al reactor de FCC como un
lecho transportado heterogéneo que presenta una baja densidad de catalizador en su
mezcla reaccionante (Wolleston y Haflin, 1975; Froment, 1988; Arbel et al., 1995a). Se
han realizado mediciones experimentales a fin de demostrar que las condiciones dentro
del reactor varfan como funcién de la posicién axial y radial (ver por ejemplo:
Schurnmans, 1980). Estas variaciones se pueden deber, principalmente, a que existe un
gran cambio en el nimero de moles que conforman a la mezcla reaccionante, debido a
su formacion a partir del craqueo (Froment, 1988). Esto se reflejaria como una
disminucién en la densidad real de la mezcla de reaccién, y debido a la conservacidon de
la masa, tanto la velocidad como la fraccién vacia dentro del reactor cambiaran. Estas
consideraciones fueron tomacdas en cuenta en el desarrollo de este trabajo. Los patrones
de flujo tanto del catalizador como de la mezcla reaccionante son dificiles de modelar.
Sin embargo es usual considerarlos como en flujo piston (Mc Farlane et al., 1993). Aun
y cuando el reactor, generalmente, tiene una influencia importante sobre la dinamica
global del sistema, su dinamica individual tiende a ser més rapida que la del
regenerador y por ello se le considera en estado seudoestacionario (p. ej. Ljungquist et

al., 1992). Estas aproximaciones fueron utilizadas durante el desarrollo de! modelo.
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El modelado del regenerador de la unidad de FCC resulta ser complicado. En
general, se acepta que posee al menos tres diferentes regiones (de Lasa et afl., 1981,

Miyauchi et al., 1981):

o Un lecho fluidizado con aire, medianamente denso, que ocupa alrededor del 37.5%
del volumen total. A este lecho liega el catalizador desactivado, después de pasar

por, o simultdneamente a, un proceso de desorcién de hidrocarburos utilizando

vapor de agua.

e Un lecho denso, fluidizado con aire, que ocupa alrededor del 12.5% del volumen.
Este lecho funciona como una segunda y ultima etapa de regeneracion del
catalizador. Después de pasar por esta etapa el catalizador es mandado hacia la

zona de alimentacién del reactor.

s Ambos lechos fluidizados comparten la regién superior, conocida como “freeboard”,
que es en la que se localizan los ciclones que recuperan las particulas de catalizador
que tienden a abandonar el regenerador. Este es un lecho diluido. Esta regién es
importante, porque en ella puede llevarse a cabo la reaccién conocida como
“afterburning”, que consiste en la oxidacién total del monéxido de carbono, formado

durante la combustién del coque.

Cada una de estas regiones posee su dinamica individual. Sin embargo, a la
fecha no se han desarrollado modelos suficientemente satisfactorios para lechos
fluidizados (o al menos no han sido publicados) (Lee et al., 1989; Mohanty et al., 1990).
Por esa razén se sigue modelando al regenerador como un gran reactor continuo de
tanque agitado, en el que la fase burbuja puede seguir patrones tanto de tanque agitado
como de flujo pistén (Ljungquist et af., 1992; Mc Farlane et af., 1993); o bien, como
reactor de lecho mévil (Lépez-Isunza, 1992). Una de las ventajas de este ultimo enfoque
es que los perfiles axiales de concentracion y temperatura pueden ser correctamente
representados. Sin embargo, el tiempo de solucién del modelo aumenta
considerablemente debido al gran niimero de evaluaciones necesarias para resolverlo,
lo cual hace que ese tipo de modelos no sean adecuados para fines de control

(Ljungquist et al., 1992).
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En este trabajo se modela al regenerador como un tanque continuo agitado
heterogéneo, aglomerando en un solo modelo las tres zonas de reaccidn. La cinética de
consumo del coque es considerada simplemente como la combustién, tanto catalitica
como no catalitica, del coque (representado como CH,), de la que se obtienen monoéxido
y bioxido de carbono, ademas de agua. El mecanismo de la reaccion utilizado, el cual
fue propuesto por Krishna y Parkin (1985), aglomera estas reacciones dentro de una
sola. La combustién del monéxido de carbono en el lecho diluido es considerada como
una reaccion homogénea en fase gaseosa. Dado que la dinamica de la fase gaseosa en
un reactor heterogéneo sélido-gas es mas rapida que la de la otra fase, se acostumbra
considerarla en estado seudoestacionario (Eng, ef al., 1974; Mc Farlane et al., 1993,

Arbel et al., 1995a).

Reactor y regenerador se encuentran comunicados por un cicldn y la zona de
desorcion con vapor. Estas dos zonas no fueron modeladas durante el desarrollo del
trabajo; simplemente se consideré que el catalizador experimenta un retraso de un
tiempo de residencia promedio {(evaluado en el reactor) durante su paso del reactor al
regenerador vy viceversa. El catalizador que sale del regenerador hacia el reactor viaja
por un tubo aislado en el que no experimenta reacciones quimicas. Durante la
transferencia de catalizador de una unidad de reaccion a la otra se considerd que se
conservaron sin cambio la temperatura del catalizador, su flujo masico y el flujo méasico

de coque.

El modelo completo contempla a ambos reactores y sus interconexiones (Fig.
1.1). Al dejar al regenerador, el catalizador se encuentra con el gaséleo alimentado en
estado liquido. Debido a que el catalizador se encuentra a una temperatura mayor del
punto de ebullicién del gasoleo, v a que su capacidad calorifica es suficientemente alta,
se provoca la vaporizacion del gaséleo. Esta parte del proceso se modeld considerando
que el gasdleo experimenta una evaporacidn instantdnea. Tanto gasdleo como
catalizador entran a la zona de reaccidn de la FCC a la misma temperatura. Las

caracteristicas de la unidad modelada se encuentran listadas en el Apéndice lil.
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Fig. 1.1. Esquema de la unidad de FCC modelada en este frabajo.

Una caracteristica importante del modelo es que es no lineal. Por ello su dinamica
y control son complicados y han sido objeto de varios trabajos. Una revision de la
literatura correspondiente se encuentra en Arbel y cols. (1995a). El problema de control
ha evolucionado desde aplicarse solo para estabilizar el estado estacionario de
operacioén, luego para incrementar la produccién una vez que se cont6 con catalizadores
mas rapidos v despés para controlar la produccién de nuevas gasolinas reformuladas.
Sin embargo, dado el gran numero de estados a controlar en el sistema, y a que las
variables manipulables son insuficientes para implementar un control ideal, se han
hecho intentos por controlar este tipo de unidades utilizando un subconjunto de
variables manipulables v “esperando” que la mayoria de los estados del sistema sigan
un comportamiento “adecuado”. Esta situacion, conocida como control parcial (Arbel y

cols., 1996) genera la necesidad de estudiar la respuesta dinamica de la unidad de FCC
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tras cambios en algunas variables manipuladas, a fin de predecir bajo que

circunstancias se podra asegurar su controlabilidad.

Estructura del Trabajo

La presente tesis se divide en siete capitulos y cuatro apéndices. El capitulo !l es una
introduccién a lo que es el mecanismo de la reaccién de fraccionamiento catalitico. Las
hipdtesis utilizadas por ofros autores, asi como las que se utilizaron durante el desarrollo
de este trabajo, son analizadas. Los mecanismos de reaccién de desintegracion,
formacién de coque y de regeneracion del catalizador que se utilizaron a lo largo de este
trabajo se proponen en ese capitulo. El capitulo il es una introduccién a las teorias
matematicas utilizadas para analizar el disefio y control de procesos, como una actividad
conjunta. En ese capitulo se define el enfoque que serd dado a ese analisis en este
trabajo, asi como el espectro y alcances que se le dieron al analisis de la controlabilidad
del sistema. El siguiente capftulo, IV, contiene el desarrollo de los modelos matematicos
de los dos reactores que, en su conjunto, forman a la unidad de FCC. Las simulaciones
del estado estacionario de operacién, asi como su comparaciéon con los resultados
industriales de que se dispuso se muestran para cada reactor. Al final del capitulo se
incluye un pequefio apartado acerca de las interacciones entre los reactores dentro de la
unidad, i.e., el modelo del fenémeno de evaporacion instantanea del gaséleo. El capitulo
V esta enfocado a los resultados de las simulaciones del desempefio dinamico de la
unidad de FCC. El capitulo VI se dedica exclusivamente al desarrollo de una
herramienta de analisis teérico, la cual es aplicada al modelo no lineal de la FCC, a fin
de predecir ciertas particularidades encontradas al analizar su dindmica. Las
suposiciones de posible multiplicidad de estados estacionarios y de seudoestabilidad
del punto de operacion se revisan en este capituio, haciendo énfasis a la prediccion
teérica de la respuesta inversa presentada por el sistema bajo ciertas perturbaciones.
Por dltimo, el capitulo VIl es una recoleccién de las conclusiones que se obtuvieron

durante el desarrollo del trabajo. En base a éstas se proponen algunas sugerencias para

el trabajo a futuro.




CAPITULO 1

CINETICA DE LA DESINTEGRACION

CATALITICA DE GASOLEOS
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El hablar de la cinética de desintegracion catalitica de gaséleos, parece indicar un solo
grupo de reacciones. Sin embargo, la realidad es mas complicada. En este capitulo se
analizan los diferentes grupos que conforman a la cinética de FCC y se propone un

mecanismo para el modelado de la desintegracién catalitica de gaséleos.

LQué es y de qué se compone la cinética de FCC?

La cinética del proceso de FCC se puede dividir en dos grandes grupos principales. Por
un lado se encuentra la parte mas notable desde el punto de vista comercial: la
desintegracion catalitica. Este grupo de reacciones, complicadas y desconocidas a la
fecha, se llevan a cabo en el reactor de lecho transportado. Globalmente, se pueden
describir como una ruptura de unidades de alcanos y alquenos, aroméaticos y alifaticos, a
fin de producir una mezcla que sea util para ser quemada en las maquinas de
combustién interna. La gasolina, principalmente, y de mas moderna aplicacién el
gasoéleo de peso molecular intermedio, son los productos de mayor interés. Cada una de
estas entidades quimicas esta formada, a su vez, por un gran numero de compuestos
hidrocarbonados vy, al igual que el gasdéleo original, presentan algunos residuos de
especies azufradas y/o nitradas. La evaluacion y cuantificacion en la produccién de estos
seudocompuestos es uno de los objetivos principales durante el desarrollo de modelos y

la operacion real de unidades de FCC.

Por otro lado, existe un grupo de reacciones relacionadas con la ruptura de las
moléculas que componen al gasdleo y a varios de sus subproductos, las cuales
desactivan el catalizador. Se ha logrado establecer que la desactivacion se divide en dos
grupos: reversible, la cual es rapida y debida tinicamente al depésito de coque formado
durante el cragueo; e irreversible, relacionada con la composicién del gaséleo que se
utiliza y al porcentaje presente de especies azufradas y/o nitradas. La desactivacion
reversible, la cual tiene lugar en segundos, es fa que se analiza en este trabajo. La
desactivacién irreversible tiene lugar en intervalos del orden del tiempo de vida del
catalizador, el cual es destruido por atricion e impacto, por lo cual es materia de estudio

de la operacién de la planta. En el modelo desarroliado esta Gltima no se considera.
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Y finalmente, dado que el catalizador es sumamente valioso en el sistema, su
regeneracidn constituye un tercer grupo de reacciones que tienen lugar en la unidad de
FCC. Estas, a su vez, se componen de dos grupos principales: a) la combustion del
coque formado, que se lleva a cabo por reacciones heterogéneas no cataliticas y
reacciones cataliticas (debidas a aditivos del catalizador); y b) la combustion
homogénea, no catalitica, en fase gaseosa, del monéxido de carbono que se forma

durante la combustién del coque.

Estos tres tipos de reacciones estan agrupados dentro de una sola unidad de
reactores, y a partir de este momento, seran referidas con el nombre genérico de

“cinética de FCC”.

Un Método para el Aglomerado de Compuestos Quimicos

La teorfa de aglomerado de especies quimicas ha sido ampliamente estudiada ya que
simplifica el analisis de sistemas complicados de reaccion. Uno de los primeros trabajos
que trataron de fundamentarla es el de Wei y Kuo (1969). Su teorfa se desarrolla para
sistemas exactamente aglomerables, aunque los mismos autores proponen una
extensién para sistemas que son solamente aproximadamente aglomerables (Kuo y Wei,
1969). Los requisitos para que un grupo de especies quimicas pueda ser consideraco
como un Unico seudocompuesto (lump), clasifican al proceso de aglomerado de la

siguiente manera:

o Aglomerado propio.- Es aquel en la que cada lump posee un significado fisico. Cada

entidad quimica involucrada es asignada tnicamente a algun grupo aglomerado.

e Aglomerados semipropio e impropio.- Son aquellos en los que una misma especie
puede ser asignada a dos o mas clases diferentes, a fin de modelar un cierto
comportamiento cinético observado. Se considera como semipropio cuando el

sistema sigue reacciones monomoleculares e impropio cuando ese no es el caso.
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En caso de que un sistema, constituido por n diferentes especies quimicas, sea
exactamente aglomerable, se puede describir utilizando un esquema de reacciones

monomoleculares (ec. 2.1).
2. Ka (2.1)

Cl. at=0)=a° (2.1.1)

donde K representa a la matriz de constantes de reaccién monomolecular, la cual tiene

las siguientes caracteristicas:
1) Los elementos de la matriz K son no-negativos:
ki-0 1= ]
2) La masa del sistema se conserva:

ki= 3 ki 0]

3) Existe una composicion de equilibrio en el sistema:

Ja* talque Ka*=0i.e. kigi" =ka ™ vi,j= 1, n;i=]

Cuando se realiza un aglomerado de especies quimicas, lo que se hace es
transformar al vector de composiciéon a (nx1) en un nuevo vector & (fix1), mediante una
matriz M (fixn) de rango fi (n = A). Esto es, Ma= a. Cuando el sistema es exactamente
aglomerable, se cumple que, si K es la matriz de reaccién del sistema aglomerado,

entonces:
MK = KM (2.2)

Combinando las ecuaciones (2.2) y (2.1), se obtiene:

M%?; = -MKa = -KMa = -Ka (2.3)

C.l. Ma(t = 0) = Ma® = &° (2.3.1)
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Segun la ecuacién (2.3), dada una condicion inicial para el sistema de entidades
quimicas reaccionantes a, se puede obtener un modelo de su comportamiento en un

espacio reducido &, mediante una transformacion lineal. Resolviendo la ecuacion (2.3)

se obtiene:
aty=M'e®Ma’ 2.4)

La ecuacion (2.4) implica que si se conoce una matriz de reaccion para el sistema
aglomerado & (K), y la matriz de la transformacién lineal M, entonces el estado del
sistema original a(t) puede predecirse a partir de la solucién para el sistema a(t), aun si

no se conoce la matriz de reaccién (K) del sistema original.

Esta teorfa puede aplicarse a sistemas de reaccién monomolecular. Su
justificacion en la aplicacién al modelado del sistema de FCC ha sido estudiada por
diversos autores. Astarita y Ocone (1988) estudiaron sistemas compuestos por un gran
numero de especies reaccionantes. Al aglomerar estas especies dentro de una
distribucién estadistica continua, en la que cada especie queda caracterizada por su
constante de velocidad de reaccién, se puede proponer que reacciones que presentan
funcionalidades complicadas con respecto a la concentracién de uno de los reactivos,
aun si es del tipo Langmuir-Hinshelwood, pueden ser aglomeradas dentro de sistemas
de reacciones monomoleculares. Sin embargo, también propcnen que cinéticas de
segundo orden con respecto de la concentraciéon del reactivo (rA=kcA2), como es ¢l caso
de la cinética de fraccionamiento del gaséleo, no “deben” ser tratadas como tasas de
reaccion aglomeradas, ya que se pierde el significado fisico del esquema aglomerado.
Los autores basan su idea de significado fisico en que sus distribuciones estan
caracterizadas por dos parametros. Por ello, al fijar el exponente de la concentracion se
da un valor arbitrario, que puede no ser el mejor, a uno de los parametros de la
distribucion, y entonces el método ya no puede ser aplicado. Posteriormente, Astarita
(1989) continuando con el mismo estudio, propone que si se tiene un sistema con un
numero “grande” de reacciones de tipo monomolecular, entonces, al aglomerar el
espacio de concentraciones, se observara que el orden global de la reaccién es de dos.

Por tanto, si se toma el caso de la cinética de FCC, se tendria que en realidad se pueden
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estar llevando a cabo un numero grande de reacciones monomoleculares. Esta
conclusién fue propuesta también por Chou y Ho (1988) durante su estudio de las

reacciones que se llevan a cabo en procesos de hidrotratamiento.

Mecanismo de la Reaccidn de Desintegracion del Gasdleo

Dado que el gasdleo es una mezcla de un gran nimero de hidrocarburos (alrededor de
unas diez mil especies) y, ademés, muchos de los productos pueden experimentar
reacciones secundarias, las transformaciones que le ocurren dentro de la unidad de FCC
son complejas. Las reacciones de desintegracion o craqueo se caracterizan por romper
los enlaces C-C v, por ser endotérmicas, se ven favorecidas por el suministro de energia.
Las reacciones de transferencia de oxigeno son exotérmicas, pero el balance global de
energia tiene como resultado un decremento de la temperatura promedio. A manera de

resumen se pueden mencionar (Venuto y Habib, 1978):

1. Craqueo de parafinas para formar olefinas y parafinas mas pequefias, p. €.
CygHag - > CgHig + CrHis

2. Craqueo de las olefinas, p. €].
CiaHog —=-- > C7His + CsHyo

3. Desalquilacidn de alquil arométicos, p. e].
CeHs-CrHansy ~--- > CgHg + CrHan

4. Ruptura de las cadenas laterales en arométicos, p. €j.
CgHs-C1oHzg ~---> CHs-CelHis + CaHyo

5. Craqueo de naftenos para dar olefinas, p. ej.
CaoHag ~--> CyaHas + Cellie

Entre las reacciones secundarias que ocurren durante el cragueo se encuentran
las de transferencia de hidrégeno (p. €j. nafteno + olefina ---> aromatico + parafina),

isomerizacion, transferencia de grupos alquilo, reacciones de condensacion vy
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desproporcion de olefinas de bajo peso molecular. Estas reacciones son importantes ya
que juegan un papel en la distribucién final de productos. Las reacciones laterales del
tipo de isomerizacion, rearreglo de grupos alquilo y desalquilacion de aromaticos ocurren
solo moderadamente a las condiciones de la FCC. Reacciones tales como la alquilacién
de parafinas y olefinas, hidrogenacién de aromaticos y polimerizaciéon de olefinas (con

excepcién de la polimerizacion del etileno) no son significativas.

El proceso de desintegracion catalitica resulta ser mas selectivo que su analogo
térmico, segun se explica por el mecanismo de reaccién, propuesto por la via de los
radicales libres para el térmico y mediante la formaciéon de carbocationes para el
catalitico (Decrooq, 1984). En este proceso las reacciones mas importantes que ocurren

pueden clasificarse en tres grupos:

e Reacciones primarias.- En este grupo se considera la formacién de gasolinas tanto
parafinicas como olefinicas (Cs-C4,), n-butano, butenos y propileno. Las gasolinas
parafinicas alcanzan un maximo con la conversién de gaséleo, para luego decaer
debido al fenémeno referido como sobrecraqueo. Las gasolinas olefinicas también
alcanzan un maximo, pero a conversiones menores de gaséleo, debido a que por ser
menos estables pueden ser sobrecraqueadas mas rapido. Los butenos son especies
muy reactivas en tanto que el n-butano y el propilenc no experimentan reacciones

secundarias significativas.

e Transferencia de hidrégeno.- Estas reaccicnes son importantes en este proceso, ya
que reducen la cantidad de olefinas en el producto, influencian la distribucién de peso
molecular e incrementan la selectividad hacia gasolinas, contribuyen a la formacién
de coque y por tanto a la desactivacion del catalizador. Sin embargo, el octanaje de la

gasolina se ve desfavorecido por un incremento en el rendimiento.

o Formacion de coque.- Estas reacciones son probablemente las menos entendidas de
aquellas involucradas en el craqueo catalitico. El coque es una especie que se forma
casi en cualquier reaccién de conversién catalitica de hidrocarburos y consiste

tipicamente de aromaticos mono y policiclicos conectados por fragmentos alifaticos y
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aliciclicos, con caracteristicas similares al grafito. La caracterizacion fisicoquimica del
coque indica la presencia de carbono, hidrégeno, azufre y oxigeno y, en algunas
ocasiones, nitrégeno. Su peso molecular se encuentra en el rango de 940 a 1010
daltons, aunque puede variar dependiendo de la fuente de la que se haya formado

(Wolf y Alfani, 1982).

En el desarrollo del modelo cinético para el craqueo catalitico, utilizando el
método de aglomerado, la eleccidén de los lumps es dificil y puede estar basada en
distintos criterios. En el caso particular de la cinética de FCC se acostumbra elegir al
rango de puntos de ebullicion (Jacob et al., 1976; Venuto y Habib, 1978; Weekman,
1979). El primer modelo publicado en esta categoria fue el de tres lumps (gaséleo,
gasolina, coque + ligeros) (Nace y Weekman, 1970) el cual sigue siendo utilizado hasta
la fecha. Sin embargo, se sabe que sus parametros cinéticos varian como una funcién
de la composicidn del gasdleo alimentado. Se ha establecido que la condicién necesaria
para poder validar un mecanismo cinético del tipo aglomerado es que el comportamiento
dinamico de las seudoespecies resultantes sea independiente de la composicién de los
seudocompuestos (Coxson y Bischoff, 1987) por lo cual, el modelo de tres lumps viola
ese principio (Weekman, 1979). Existen otras proposiciones mas complejas, como el
esquema basado en 10 lumps (Jacob et a/., 1976) que tienen un poder predictivo mayor,
sin embargo, debido a su complejidad, puede ser dificil estimar sus parametros
cinéticos.

En resumen, en el reactor se transforma el gaséleo alimentado en aceite ciclico
ligero que esta en el rango de ebullicién del diesel, las fracciones correspondientes a
gasolina y gases volatiles como butanos, butenos, propano y propeno. Las fraciones de
bajo peso molecular (C, y algunos C;) se utilizan como combustible en la refineria.
También fracciones de Cs y C4 se utilizan como alimentacién para los procesos de
alquilacion de aromaticos.

En este ftrabzjo se realizé una simplificacion al mecanismo de 10
seudocompuestos mencionado. Sus constantes cinéticas y calores de reaccion fueron

evaluados utilizando datos de operacion industrial.
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Un Mecanismo de Cinco Pseudocompuestos

La aproximacién propuesta se basa en los datos disponibles. Consiste de cinco lumps,
observables, que aglomeran las especies segun sus puntos de ebullicién. Se consideran
las siguientes rutas de reaccion, compuestos y rangos de puntos de ebullicién (ec. 2.5):
Se alimenta gaséleo (go/, p.eb. > 615 K), que es la especie mas pesada que estara
presente durante la reaccién, el cual reacciona, en presencia del catalizador, para formar
gasoleo ligero (gfi, 490K < p.eb. < 615K), gasolina {ga, p.eb. ~ 490 K), gases volatiles a
condiciones NTP (gv) o coque. En seguida cada uno de los nuevos productos puede
formar a aquellos que sean mas ligeros que ¢él, o bien, coque. En el caso de los gases
volatiles, éstos pueden adsorberse quimicamente a la superficie catalitica formando al

tipo coque conocido como ‘cat-to-oil’.

|
gol ——p» coque

N

| ] P

2.5)

Se considera que el craqueo del gaséleo sigue un esquema de segundo orden,
debido a que es un resultado comunmente observado, en tanto que las reacciones de
craqueo del resto de las especies se consideran de primer orden (Decrooq, 1984) (ecs.
2.6). La dependencia de la tasa de reaccion con la temperatura esta en la forma tipica de
Arrhenius. Los factores de frecuencia y las energias de activacién fueron estimados, por
prueba y error, utilizando algunos datos de operacién de la refineria “Ing. Antonio M.
Amor” de Petréleos Mexicanos. Los parametros cinéticos que se utilizaron en la

simulacién se muestran en la Tabla 2.1.
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= wijgo‘_je‘E@"J/RQTCQO,z; j= gli, ga, gv, coque. (2.6a)
Ry = Kggge ™*""C.° - 2 Kae Fa™TC o j= ga, gv, coque. (2.6b)
n! gaiR T gﬁ ga/R T Thga-ifftg - -

Res = Koo ga®” ng + Ky ga® Cyu — ijga,}.e BorifR TCga, = gv, coque.

(2.6¢)
~Egot-gr Ry T 2 B Eqgy -coque Ry = ol

Ry = Koo gv® Coa” + 2 Kign® TTC, ~ Ky, coque® MTC,: i= gh, ga.
(2.6d)
Recaue = Koaconue® """ Cyy” + T Ky coque ™' Cy; j= gli, ga, gv. (2 6e)

Tabla 2.1. Parametros cinéticos del mecanismo de reaccién

reaccién | ko/(s") E /(kJ / mol)
gol — gli 3.96"10° * 56.06
gol - ga 6.36*107 60.53
gol —> gv 2.02*107 60.13
gol —» coque 1.1%107 61.85
gli—ga 5.19*10% 61.47
gli — gv 1.83*10 64.54
gli —> coque 2.5%107 65.07
ga — gv 7.8*10° 62.85
ga -—» coque 3.9%10° 55.11
av — coque 3.0710" 53.02

* las unidades de este factor son m* kmof' ™.

Las entalpias de reaccion fueron estimadas relacionandolas con el peso molecular

de cada lump, a fin de cumplir con la Ley de Hess. Las Unicas propuestas a priori fueron:
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AH(gol - gli) = 1.77X10% kJ / mol;

AH(gv - coque) = -5.8X10 kJ / mol.

A fin de considerar el problema de la generacién de moles se estimé el peso
molecular de cada lump y se asignaron coeficientes estequiométricos para el mecanismo
de reaccion propuesto, generando la matriz estequiométrica mostrada en la Tabla 2.2. El
peso molecular del gaséleo es parte de los datos de operacién, y tiene un valor de 480
daltons. Dado que el peso molecular del coque es desconocido, sus coeficientes

estequiométricos no pueden ser estimados (éstos aparecen marcados como “n;”).

Tabla 2.2. Matriz estequiométrica.

gol gli ga gv coque
gol 1.0 2.2 4.1 10.6 ngol
gli - 1.0 1.9 49 ngli
ga - - 1.0 2.6 Nga
gv - - - 1.0 ngv

El Coque y sus Caracteristicas

El problema de la desactivacion reversible del catalizador se debe a la formacion de
coque. Coque es el nombre genérico dado a aquelios compuestos carbonaceos que se
formaron durante las reacciones de desproporcién, condensacion o sustraccién de
hidrégeno durante el cragueo del gaséleo. Este compuesto se produce en el catalizador
fuera de los sitios activos. Sin embargo, existe una relacién directa entre la cantidad
formada y la desactivacion exhibida por el catalizador (Wolf y Alfani, 1982). La actividad
catalitica decae hasta alcanzar un valor asintético, correlacionado con un valor maximo
de la cantidad acumulada de coque, en funcién del tipo de catalizador utilizado, las
condiciones de la reaccion, la presencia de especies que no son hidrocarburos simples
(aminas y otros compuestos nitrogenados o azufrados), y la cantidad de especies

precursoras de coque (asfaltenos y aromaticos pesados).
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En base a experimentos de combustién de los residuos carbonaceos se han
propuesto las formulas minimas empiricas de la especie (Decrooq, 1984; Wolf y Alfani,
1982), pero se encuentran amplias diferencias entre ellas segun los autores que las
analizaron, tanto en las proporciones de cada uno de los elementos que constituyen al
coque, como en el rango de peso molecular sugerido para esta entidad. Un ejemplo de la

caracterizacion de esta especie se presenta en la Tabla 2.3.

Tabla 2.3. Formulas empiricas para el coque (Wolf y Alfani, 1982)

Producto Peso molecular Férmula empirica
Resinas 260 - 300 Ci1g.8H29150.501 73
Asfalienos | 440 - 480 Co47H235950.9604 85
Asfaltenos il 600 - 620 Ca26H18551 3607 81
Asfaltenos lli 940 - 1010 Cr0.0He9852140126

La caracterizacion del coque es una importante rama de estudio, sin embargo su
estructura precisa aun no se conoce, y por lo general se dice que se asemeja a aquella
del grafito, clasificada como seudografitica con un gran apilamiento de sus capas. El
material no organizado se caracterizé como sistemas aromaticos mono y polinucleares
con cadenas alifaticas laterales. La razén C/H se considera que es de 3/4 para los anilios

aromaticos y de 1/2 para cadenas alifaticas.

Se ha encontrado que la tasa de formacion de coque se encuentra relacionada
con la formacién de olefinas, lo que invalida al modelado del decaimiento de la actividad
catalitica como una funcién explicita del tiempo de permanencia del catalizador en [a
corriente reaccionante y propone la necesidad de estimar esta actividad como funcién de
la conversién de hidrocarburos. En general, esta tasa se incrementa cuando el
catalizador es mas acido. Usualmente la generaciéon de coque requiere de una fuente de
hidrégeno (que funciona como precursor), por lo que la transferencia de hidrégeno juega
un papel muy importante. El mecanismo global de la formacion de coque es complicado

y comprende pascs como: adsorcién, deshidrogenacién, condensacion, polimerizacién y
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ciclizacion de fragmentos deficientes de hidrégeno para formar residuos polinucleares

(Decrooq, 1984). El coque puede ser clasificado en cuatro categorias:

o Coque catalitico.- Formado a partir de las reacciones catalizadas por un sitio acido,

las cuales dependen del tiempo de residencia en el reactor.

e Coque contaminante.- Formado por la accién catalitica de venenos metalicos tales

como niquel o vanadio.

» Coque aditivo o de Conradson .- Deficiente en hidrogeno, correlacionado directamente
con el peso molecular promedio y con la fraccion masica de nitrogeno en la

alimentacion.

o Cat-to-0il.- Aquellas especies que quedan adsorbidas a la superficie del catalizador,
sin experimentar reacciones quimicas importantes, y serdn quemadas en el

regenerador.

Mecanismo de la Desactivacion del Catalizador

Desde el punto de vista de la desactivacion del catalizador puede encontrarse que, como
en el caso de la cinética, se utilizan ajustes no fenomenolégicos. Uno de los mas
comunes es la expresion propuesta por Voorhies (1945), cuya forma general relaciona
explicitamente a la cantidad de coque formado con el tiempo de residencia del

catalizador en el reactor (ec. 2.7).

Ce=At™ 2.7

donde Ay m son “constantes” que se "ajustan” a los resultados observados. Aunque esta
expresion es Util en el modelado de la tasa de formacién de coque, puede notarse que
carece de la influencia del proceso, i.e. la tasa de formacién de coque es la misma para
cualquier tipo de alimentacién, cualquier relacién catalizador/gaséleo (C/O) o cualquier

conversién de gasoéleo.
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Froment y Bischoff (1962) propusieron expresiones que relacionan la actividad
remanente del catalizador (@) con la fraccion de superficie no bloqueada por el coque, y
por tanto, disponible para reaccién (ecs. 2.8a y b), sin embargo la primera de estas
expresiones es basicamente la misma que la proposicion de Voorhies, definida para un

cierto rango de operacion (Wolf y Alfani, 1982).
® = exp (-A Cg¢) (2.8a)
o=1/(1+ACp) (2.8b)

Szepe y Levenspiel (1968) relacionaron la actividad remanente del catalizador con
la fraccion de sitios activos que quedan libres para reaccién, proponiendo que la tasa de
pérdida de actividad puede modelarse desde dos puntos de vista equivalentes: como
una funcion de ella misma (ec. 2.9), o por una cinética de segundo orden respecto de la

concentracion de gaséleo sin convertir en el reactor (ec. 2.10).

dd

LY.
da - ° ~ (2.9)
dd .

S8l
dt e (2.10)

donde kg, la constante cinética de la expresién de desactivacion, se conoce como “factor

de craqueabilidad” del gaséleo. Esta representacion sigue siendo aceptada actualmente.

Otro problema que se tiene al considerar la formacién de coque en funcion del
tiempo de residencia, Unicamente, es que no se consideran los problemas derivados de
una modificacion en las condiciones de operacion (flujos, temperaturas, etc.) por lo que

no pueden ser modelados.

A fin de ser mas fundamentales, en el presenté trabajo se propone una
representacion de la actividad remanente del catalizador, relativa a la conversion de
gasoéleo alcanzada (ec. 2.11), la cual es funcién de los balances de materia y energia. Se
propone un factor “similar” al de refractabilidad del gaséleo (o) como pardmetro de

ajuste. Este dependera, en principio, del tipo de gaséleo alimentado; por tanto, a<<1
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representara un gaséleo que casi no produce coque durante su cragueo, por lo que el
catalizador no presentaria una desactivacién aparentemente rapida, y « sera mayor para
un combustible mas rico en compuestos pesados. El valor utilizado durante la simulacién
del estado estacionario de la unidad fue o= 0.12, ya que fue con el que se obtuvo el
mejor ajuste de los datos de operacion disponibles. En la grafica de la funcién @ (Fig.
2.1) se puede notar que si se espera que el gaséleo sea mas refractario se debera
proponer un factor « mayor, de tal forma que se obtenga una desactivacion mas rapida

del catalizador.

o, = exp[w] 2.11)

Wea — ){,tho}z
donde | - = (Masa de gasoéleo | ;)/(masa de gasdleo alimentada).

Como se puede notar, este modelo toma en cuenta tanto a la conversién del gaséleo
como a la fraccibn masica critica de coque, para la que el catalizador esta
completamente desactivado (o). Este parametro depende del catalizador utilizado. Para
el caso estudiado, el catalizador se encuentra desactivado si la fraccién masica de coque
en el sélido es mayor al 4%, segln los datos de operacién disponibles. Se muestran los

perfiles de actividad generados (Fig. 2.1).
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Fig. 2.1. Perfiles de actividad en funcién de la formacién de coque
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Una vez que la funcién de desactivacién propuesta ha sido implementada en el
modelo del reactor de lecho transportado, se pueden obtener perfiles axiales de actividad
catalitica (Fig. 2.2). Se puede notar, cualitativamente, que el perfil es de la forma
esperada. Es importante observar que el decaimiento a la entrada del reactor se nota
mas lento que en el caso en el que se propone como una funcién del tiempo de
residencia. Ademas, este perfil se modificara bpara diferentes condiciones de reaccién y

de cragueabilidad propuestas.
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Fig. 2.2. Perfiles axiales de actividad catalitica para o = 0.12.

Mecanisimo de la Regeneracion

Una vez que el catalizador ha viajado con el gaséleo, produciéndose las reacciones de
desintegracién, es pasado a través de un ciclon donde se separa de la mezcla gaseosa
de productos. De ahi, es descargado en el regenerador, cuya funcién es promover la
combustion del coque formado con la consiguiente reactivacion del catalizador. En esta
etapa se llevan a cabo reacciones heterogéneas, gas-sélido, no cataliticas y, dado que el
catalizador contiene alguncs aditives que promueven la oxidacién del coque, también
hay reacciones cataliticas. Los productos de la reaccion son CO, CO,, H0 y trazas de
oxidos de azufre v nitrégeno. Aun en la actualidad, este mecanismo es desconocido. Sin
embargo, se ha propuesto que la oxidacién se lleva a cabo siguiendo una cinética de

primer orden con respecto del oxigeno, y del coque. En este trabajo se utiliza la cinética



CINETICA DE LA DESITEGRACION CATALITICA DE GASOLEQS 27

propuesta por Krishna y Parkin (1985) (ec. 2.12). Estos autores proporcionan valores
para las energias de activacién, tanto de la reaccion como de la relacion n = CO / CO,, la
cual es el cociente de las constantes de formacion de CO y CO.. Los valores propuestos

estan de acuerdo con los que Lee et al. (1989) obtuvieron para la misma reaccion.

12 v y —1L. 1 X
CH (s) N ey 4p2(g) 7+l Co(g) * A CO?(g) +2 HZO(g) (2.12)

Se estima que E, /Ry = 6240 K. y considerando que CO,/CO = 1 entre los 870 Ky los
920 K (Wolf y Alfani, 1982), se puede estimar el "factor de frecuencia® para n con un
valor entre 0.870 < ng < 1.335. Luego, para el coque se puede proponer una férmula
minima (CsH4)m, con la cual se puede deducir un valor del parametro estequiométrico v =

4/3. La expresién cinética propuesta se presenta en la ecuacion 2.13.
Rcoque = koxo pcoqua e oxoRgT C02 (21 3)

Es importante notar que ésta tasa de reaccién no considera a la concentracion de
cogue como variable. Esto se debe a que en las reacciones heterogéneas, no cataliticas,
la actividad del sélido permanece constante a lo largo del tiempo de reaccién,
volviéndose de cero al momento de que este se acaba (ver, por ejemplo. Levenspiel,
1972). Por ello, el coque se evaluara mediante un balance de masa independiente en el

modelo del reactor (Capitulo V).

Sumario del Capitulo

Se estudié al grupo de reacciones que se denominan “cinética de desintegraciéon de
gasoleos”. En el caso de la cinética de craqueo del gasoéleo y sus productos, se propuso
un mecanismo de reaccion, el cual consiste de cinco seudoespecies aglomeradas. Los

aglomerados se seleccionaron segtn su punto de ebullicién, criterio cominmente
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aceptado para esta reaccién. Los grupos propuestos se eligieron por estar disponibles en

los datos de operacién.Esta es una de las aportaciones mas importantes de este trabajo.

Una de las especies propuestas fue el coque. Se encontré que, segun los
resuitados reportados, este compuesto se compone de una mezcla de hidrocarburos. Por
lo tanto, sus caracteristicas, tales como densidad o peso molecular, son dificiles de

evaluar, asi que en este trabajo no se consideraran de manera explicita.

El fendémeno de desactivacion del catalizador, fue estudiado también. Se encontrd
que en el proceso de desintegracion de gaséleos existen dos clases principales de

desactivacion:

o Irreversible.- Debida a envenenamiento, la cual toma un tiempo del orden de los
tiempos promedio de destruccidn del catalizador por atricién e impacto. Dado que
este proceso es “lento” en la escala de tiempos que uiilizara el modelo, fue

despreciado.

e Reversible.- La cual tiene lugar rapidamente, en intervalos del orden del tiempo de
residencia del catalizador en el reactor de la unidad de FCC. Esta se debe
principalmente al depdésito de coque en la superficie catalitica, lo cual obstruye los
poros del catalizador impidiendo, por lo tanto, las reacciones de craqueo. Para este
segundo tipo de desactivacion se propuso un modelo que persigue ser mas
fundamental que los utilizados normalmente, al relacionar la actividad catalitica
remanente con la conversién que el gaséleo ha alcanzado, en vez de con el tiempo

de residencia del catalizador en el reactor.

Estas reacciones de desactivacién fueron modeladas utilizando una funcion integrada
que contempla a los balances de materia y energia. Asi, la cantidad de coque presente
en el catalizador es funcién de la conversion que haya experimentado el gaséleo.
Ademés, esta forma de proponer la actividad remanente del catalizador permite evaluar
el efecto que tiene el que el coque no sea completamente eliminado en el regenerador, el
cual es muy importante segin se verd en el capitulo VI. La forma de la funcion de

actividad remanente propuesta se tomo por su similitud con las curvas de consumo de
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sustrato en reacciones tipo Michaelis-Menten. Esta funcién es otra de las contribuciones

importantes de esta tesis.

Finalmente, las reacciones que tienen lugar durante la regeneracién del
catalizador fueron estudiadas. Se encontr6 que se acostumbra agruparlas en dos

grandes grupos:

o Combustidon del coque.- Reacciones heterogéneas no cataliticas y cataliticas,
relacionadas con la produccién de CO, CO, y H,O a partir del coque depositado en la

superficie catalitica.
¢ Oxidacién total del CO, homogénea, en fase gaseosa.

Las reacciones de combustién del coque se modelaran siguiendo un mecanismo
propuesto en la literatura. Para ambos tipos de reaccion se propuso una cinética de
primer orden con respecto del oxigeno. En el caso de la combustion de coque, la
densidad de éste también patticipa en la tasa de reaccion pero, a diferencia de lo
propuesto comunmente, lo hace con un valor constante. Un balance de masa
independiente serd propuesto para el coque durante el desarrollo del modelo del

regenerador, a fin de tomar en cuenta su consumo.
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CAPITULO i

SOBRE DINAMICA Y CONTROLABILIDAD

DE SISTEMAS NO LINEALES
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Entre las cualidades del modelo desarrollado para el sistema de FCC esta la de ser no
lineal, i.e. posee algunos términos matematicos que no son lineales. Esto se debe a que
la dependencia de la tasa de reaccidén con la temperatura se expresa segun la forma
tipica de Arrhenius, la cual es exponencial, y las variables de concentracién y fraccién
volumétrica ocupada por el gas, se presentan como producto. En este capitulo se
introducen algunas técnicas para el analisis de los aspectos de la dinamica de este tipo
de sistemas los cuales, finalmente, determinaréan factores como la controlabilidad y el

“buen disefio” del proceso.

¢Por qué analizar modelos no lineales?

El analisis de la dinamica de procesos no lineales no es un tema nuevo. En la actualidad,
existen varios métodos de analisis los cuales han sido aplicados exitosamente a
procesos industriales. l.as areas que mas han contribuido al desarrollo de estas
herramientas se pueden englobar dentro de los conceptos de control de aeronaves y
naves espaciales, roboética, ingenieria biomédica y, de nuestro interés, dinamica y control
de procesos quimicos. El estudio de estos ultimos se ha vuelto sumamente importante,
en particular a la luz de las actuales reglas de competitividad y de cuidado del ambiente
a las que estan sujetas las empresas quimicas y petroqudémicas. A pesar de no ser un
campo huevo, su desarrollo se ha visto motivado Gltimamente por diversos avances en la

tecria y la tecnologia disponibles, entre los que se pueden citar:

o Meioras en los sistemas existentes para control de procesos.- Los sistemas de control

lineales se basan en el supuesto de que si el proceso opera dentro de una “pequefia”
region, entonces su dinamica se puede aproximar mediante un modelo lineal.
Cuando se requiere que las condiciones de operacién sean cambiadas o,
simplemente, si existe una perturbacion al proceso que sea suficientemente grande
como para que la respuesta no caiga dentro de esa peqguefia regién, lo méas probable
sera que el control lineal del proceso no opere de manera satisfactoria, ya que su

disefio no le permitira compensar las "no linealidades” del proceso (Kravaris y Chung,
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1987). Por otro lado, en el caso de que se disefie un control basado en un modelo no
lineal del proceso, es de esperarse que el control sea capaz de hacerle frente a

variaciones en las condiciones para una regidén de operaciéon mayor.

Analisis de no linealidades dificiles de evitar.- Cuando el comportamiento de un

sistema puede ser aproximado de forma mas o menos precisa mediante un modelo
lineal, se dice que el sistema es “linealizable”. Un ejemplo de ello es el movimiento
del péndulo de un reloj mecanico, el cual nunca oscilara lo suficiente para que las no
linealidades del sistema se vuelvan importantes. Sin embargo, existen otros procesos
en los que la dinamica no se puede representar de manera adecuada mediante una
ecuacién, o un sistema de ecuaciones, lineal. Ejemplos de este tipo de sistemas son
aquellos que incluyen friccién, saturacion, zonas muertas o reacciones quimicas

(Ogata, 1980).

Problemas de_imprecisién del modelo.- Siempre que se modela un sistema se

supone que los parametros utilizados son conocidos. Sin embargo, en la mayoria de
los casos, la estimacién de los parametros no se puede llevar a cabo de manera
perfecta. También durante la vida de servicio del sistema, los parametros pueden ir
cambiando. Ejemplos de ello son el desgaste de los equipos de proceso y la
desactivacién, tanto irreversible como reversible, de catalizadores. En este tipo de
sistemas, mode'os lineales pueden exhibir un mal comportamiento e inclusive

predecir inestabilidad en sistemas que no ia presentan (Skogestad y Morari, 1985).

Simplicidad de los Modelos.- En el caso de que se requiera de un modelo preciso

para un sistema comun, puede ser posible que la inclusion de las no linealidades
observadas, directamente en las ecuaciones propuestas lleve a obtener un esquema
matematico mas sencillo de entender y resolver que cuando se proponga un sistema
linealizado punto a punto durante la evolucion del proceso. De hecho, se puede
proponer que para que un modelo no lineal se considere exitoso debe ser “mas
sencillo” que uno lineal que se desempenfe de forma equivalente (Slotine y Li, 1992).

Esta proposicién suena paraddjica, pero se basa en el hecho de que el desempefio
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del modelo no lineal debe ser mucho mejor que de uno lineal igualmente sencillo bajo

las mismas circunstancias.

Existen mas razones que se pueden proponer como motivacion al uso de modelos
no lineales de procesos, tales como el costo del desempefio no éptimo de un proceso
mal disefiado. Pensando en las aplicaciones industriales, la extension de las técnicas de
modelado y analisis para sistemas lineales, a sistemas no lineales, puede resultar en una
disminucién de los tiempos de disefio y prueba de las plantas, con la consiguiente
reduccidn de los respectivos costos. Y, por supuesto, puede significar también una

disminucidn de los costos de operacidn de la planta (Morair, 1983).

En modelos de reactores quimicos de parametros aglomerados, como lo son los
tanques perfectamente mezclados y los lechos fluidizados, por ejemplo, es comun hablar
de la multiplicidad de estados estacionarios que estas unidades pueden presentar, para
un mismo conjunto de condiciones de operacién. Este comportamiento es una
manifestacién de la no linealidad del modelo, y méas aun, dado que se ha observado
experimentaimente, se puede proponer que es una manifestaciéon de la no linealidad del
proceso en si. Este comportamiento no se puede modelar utilizando un sistema de

ecuaciones lineales (Shinskey, 1983).

Otro motivo para llevar a cabo el analisis de la dinamica de un proceso, utilizando
un modelo no lineal, es la capacidad de predecir ciertos fendbmenos especificos, como

por ejemplo (Slotine y Li, 1992):

o Ciclos limite.- Algunos sistemas no lineales son capaces de presentar oscilaciones
regulares sin necesidad de excitacién externa. Estas oscilaciones se conocen como
ciclos limite. Estos pueden exhibirse por una o varias variables del sistema. Para
algunos procesos quimicos, como es el caso de reactores de tanque agitado
controlados en el estado intermedio de operacién, la correcta determinacion de estos
es sumamente importante. Los ciclos limite pueden presentarse también en sistemas
lineales, como en los sistemas masa - resorte sin amortiguamiento o cuando el

sistema se estimula mediante un cambio senoidal en las condiciones de entrada,
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pero estos ciclos difieren de los de los sistemas no lineales en diversos aspectos:
Primero, la amplitud de los ciclos limite en sistemas no lineales es independiente de
la condicidn inicial del sistema, en tanto que en sistemas lineales ésta depende de
sus condiciones iniciales. En segundo, los sistemas lineales que presentan este
comportamiento son muy sensibles a los parametros del sistema, en tanto que para

un proceso no lineal este puede no ser el caso.

Bifurcacién.- Conforme los parametros de un sistema van cambiando, su estabilidad
en el estado estacionario y el numero de éstos estados puede cambiar. Tal es el caso
de la dispersion de humos, por ejemplo, que al abandonar una chimenea, debido a
su densidad inferior, sufren un proceso de aceleracién en el aire, para después de
alcanzar una velocidad critica empezar a separarse, hasta terminar diluyéndose en la
atmosfera. En estos casos se acostumbra hablar de la bifurcacién del estado del

sistema.

Caos.- Para sistemas lineales estables, pequefias diferencias en las condiciones de
entrada pueden ocasionar, solamente, pequefias diferencias en las condiciones de
salida. Sin embargo, para sistemas no lineales este puede no ser el caso. Una de las
manifestaciones de esto es el fendmeno que se presenta cuando un sistema es
extremadamente sensible a las condiciones de entrada, tal que puede experimentar
cambios muy bruscos en sus condiciones de salida después de un cambio peguefio
en las condiciones de entrada. Cuando estos cambios se vuelven muy dificiles de
predecir se dice que el sistema exhibe un “comportamiento caédtico”. Es importante
notar que caos no es lo mismo que sensibilidad paramétrica o que movimiento
aleatorio. En el caso de un movimiento caédtico, el problema que se enfrenta es
deterministico, por lo que se ha de disponer de un modelo acertado y de mediciones
precisas de valores de entrada del modelo. El fenémeno de caos se observa en
sistemas como el flujo de fluidos (turbulencia), la dinamica atmosférica y en sistemas

vibracionales y oscilatorios, por ejemplo.
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El sistema a modelar es un tipico ejemplo de un proceso que posee algunas de
las particularidades descritas, lo que representa una oportunidad para llevar a cabo un

estudio desde la perspectiva de los modelos no lineales.

Estabilidad
Conceptos Prefiminares

Para que un proceso pueda ser considerado como un sistema controlable, usualmente
se requiere que su estado estacionario de operacién sea estable. A esta regla existen
algunas excepciones, una de las cuales es el reactor de tanque agitado (Shinskey,
1983), sistema que ocupara el punto principal sobre el analisis de controlabilidad de la

unidad de FCC.

Uno de los métodos mas formales disponibles para analizar la estabilidad de
sistemas no lineales fue dado por Alexandr Mikhailovich Lyapunov en 1892, en su
trabajo acerca del “Problema General de Estabilidad del Movimiento”. Basicamente este
meétodo se divide en dos partes, las cuales son llamadas el método indirecto o de
linealizacion y el método directo. A fin de poder abordar la descripcion de los métodos de
Lyapunov se exponen algunos conceptos generales (Slctine y Li, 1992). El sistema
dinamico no lineal se refiere a aquellos que pueden ser representados por un conjunto

de ecuaciones diferenciales no lineales, de la forma (3.1).

x = f(x,t) 3.1
donde f es un vector (nx1) de funciones no lincales y x es el vector (nx1) de estados del
sistema. Se ecostumbra llamar “punto” a un valor particular del vector de estados, ya que
corresponde a un punio en el espacio R" de estado. Una solucion x(f) de 3.1

corresponde a una trayectoria en el espacio de estado, la cual se dibuja conforme ¢ varia

de cero a infinito.
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Un caso particular es cuando el sistema estd compuesto de un conjunto de

ecuaciones lineales. En este caso se le llama sistema lineal y se expresa de la forma

(3.2).

X = AX (3.2)
donde A. és una matriz (hxn), la cual puede ser una funcion del tiempo.

Se dice que el sistema (3.1) es auténomo si ninguna de las funciones del vector f
depende explicitamente del tiempo. En cualquier otro caso, el sistema no es auténomo.
La diferencia principal entre un sistema auténomo y uno que no lo es radica en que, para
el primero, la trayectoria de solucion es independiente de cual sea el momento utilizado

como tiempo inicial, en tanto que para el segundo, éste no es el caso.

Si en un sistema de la forma (3.1) la trayectoria de solucién corresponde a un
punto unico x*, se dice que esa solucién es un punto de equilibrio del sistema. En otras
palabras, el punto x* satisface, en cualquier momento, que la derivada respecto del

tiempo es nula (ec. 3.3).
0 = f(x*) (3.3)

Ahora bien, considérese que el punto x= 0 es de equilibrio. Definase Bg como una
vecindad de radio R > 0 (o regién esférica, si se habla de tres dimensiones), || x| < R, en

el espacio de estado y Sg como la regién envolvente de esa vecindad | x| = R.

Definicién. Estabilidad de Lyapunov. Se dice que el punto de equilibrio x = 0 es estable

si, para cualquier R > 0 existe r > O tal que si | x(t=0)]| < r, entonces | x(t)|] < R para todo

t = 0. En cualquier otro caso, el punto es inestable.

Esencialmente, estabilidad en el sentido de Lyapunov significa que si existe una
vecindad de radio R arbitrario alrededor del origen, siempre es posible encontrar un valor

nR) tal que si el sistema describe una trayectoria ubicada dentro de la vecindad B, al



38 SOBRE DINAMICA Y CONTROLAILIDAD

tiempo cero, eventualmente alcanzard el origen. Lo opuesto se aplica para puntos
inestables. A un punto que es estable en el sentido de Lyapunov se le llama

marainalmente estable.

A pesar de que la estabilidad de Lyapunov es una definicion poderosa, para
algunas aplicaciones no es suficiente. En ingenieria se utiliza adicionalmente la siguiente

definicion:

Definicién. Un punto de equilibrio x = 0 es asintéticamente estable si es marginalmente

estable y, ademas, existe algun valor r > 0 tal que || x{{=0)] < r implique que x(f) —> 0

conformet — o,

En otras palabras, el que un punto de equilibrio sea asintéticamente estable
implica que cualquier trayectoria que sea escogida suficientemente cerca al origen,
convergera a éste conforme el tiempo corra. La vecindad B, se suele llamar dominio de

atraccién del punto 0.

Ofro problema que se tiene es que las definiciones anteriores establecen que se
obtendrad una convergencia hacia el origen. Sin embargo, en ciertas ocasiones es
necesario estimar qué tan rapido se llevara a cabo. A este tépico se refiere la siguiente

definicion:

Definicién. Se dice que un punto de equilibrio x = 0 es exponencialmente estable si

existen dos nameros o > 0y A > 0O tal que:

vt>0, |x®)] <o |x(t=0)] e ™ en alguna vecindad B, alrededor del origen.
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En otras palabras, esta definicién dice que un sistema serd exponencialmente
estable si su convergencia al origen es mas rapida que la de una funcién exponencial. El

numero A se llama la tasa de convergencia.

Hasta aqui, las definiciones dadas sirven para caracterizar el comportamiento
local del sistema, esto es, como se comporta un sistema después de que se evalué una
trayectoria de solucion cerca del origen. Asi, las tres anteriores definiciones caracterizan

la estabilidad local del punto de equilibrio. Considérese ahora la siguiente definicion:

Definicién. Si se puede asegurar estabilidad asintética, o exponencial, para cualquier
estado inicial del sistema, se dice que el punto de equilibrio es asintética o

exponencialmente, respectivamente, estable de manera global.

Linealizacién y Estabilidad Local. Método Indirecto de Lyapunov

Considérese un sistema auténomo de la forma (3.1), en el cual las funciones de f son
continuamente diferenciables. Entonces, el sistema dinamico puede ser representado
por (3.4):

x=(Z) X ) | (3.4)

donde f;, s se refiere a términos de orden mayor a uno. Esta representacién lineal es una
serie de Taylor acotada en el término de primer orden, dado que f(0) = 0, ya que el

origen es un punto de equilibrio, y representa la linealizacién o aproximacioén lineal al

sistema original alrededor del punto x = 0.

Una vez que se ha linealizado al sistema se puede aplicar el siguiente resultado:
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Teorema (Método Indirecto de Lyapunov).

e Si un sistema linealizado es estrictamente estable, j.e. si todos los valores propios de
la matriz jacobiana se encuentran en el lado izquierdo del plano complejo, entonces

el punto de equilibrio, calculado para el sistema no lineal, es asintéticamente estable.

o Si el sistema linealizado es inestable, i.e. si al menos uno de los valores propios de la
matriz jacobiana se localiza estrictamente en el lado derecho del plano complejo,

entonces el punto de equilibrio, calculado para el sistema no lineal, es inestable.

e Si el sistema linealizado es marginalmente estable, i.e., casi todos los valores propios
de la matriz jacobiana se localizan en el lado izquierdo del plano complejo, pero al
menos uno esta sobre el eje jw, entonces no se puede obtener ninguna conclusién

acerca de la estabilidad del punto de equilibrio del sistema no lineal.

Meétodo Directo de Lyapunov

La derivacion del método directo es una extensién de una simple observacioén fisica: Si la
energia total de un sistema mecanico o eléctrico es continuamente disipada, entonces el
sistema, sea lineal o no, llegara eventualmente a un punto de equilibrio estatico. Por lo
tanto, se puede analizar la estabilidad de un punto mediante el anélisis de una UGnica
funcién escalar: la energia total. La base del método directo es la generacion de una
funcién “similar a la energia total”, que de ahora en adelante se lamara funcién de
Lyapunov, para el sistema bajo anélisis, y luego, examinar su evolucién en el tiempo. De
esta forma, se espera poder determinar la estabilidad de un punto de equilibrio sin la

necesidad de resolver el sistema. Esta funcién de Lyapunov debe tener dos propiedades:

o Debe ser estrictamente positiva, excepto en el caso en que tanto la variable de estado
como su derivada sean nulas. Esta propiedad se acostumbra mencionar como que la

funcion debe ser positiva definida. Esta es su analogia con la energia.

¢ Debe ser monétonamente decreciente cuando las funciones f(x) y los estados x (ver

ec. 3.1) evolucionen en el tiempo. Esta es su analogia con la disipacion energética.
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A fin de afinar los detalles relativos a las caracteristicas de la funciéon se exponen

las siguientes definiciones:

Definicién.- Una funcién escalar y continua V(x) es positiva definida localmente si V(0) =

Oy, para una cierta vecindad Bg, se cumple que Vx € Bg,, si X 2 0 = V(x) > 0.

Esta definicién establece, unicamente, que la funcién V tiene un solo minimo, el
cual se localiza en x = 0. A partir de esta definicién se dice también que una funcién W
es negativa definida, si la funcién definida por V = -W es positiva definida. La funcién V

es positiva semidefinida si V(0) = 0y six = 0 = V(x) = 0. Y, la funcién W es negativa

semidefinida si la funcién V = -W es positiva semidefinida.

Dado que el punto de equilibrio es una funcién del tiempo, entonces la funcién
V(x) es una funcion implicita del tiempo. Suponiendo que esta funcién es diferenciable,

su derivada con respecto al tiempo se expresa como sigue.

y o N
Vv 3.
= —x=—f(x) (3.5

Esto significa que, dado que x satisface las ecuaciones de estado del sistema auténomo
(ec. 3.1), la derivada de V con respecto del tiempo solo depende de x. Esto nos permite
dar la definicion formal de una funcién de Lyapunov, asi como la condensacion de los

resultados anteriores:

Definicion.- Si en una vecindad Bg,, la funcién V(x) es positiva definida y tiene derivadas
continuas, y si su derivada a lo largo de las trayectorias de solucién del sistema (ec. 3.5)
es negativa semidefinida, entonces V(x) es una funcién de Lyapunov para el sistema
(3.1).
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Teorema de Lyapunov para la estabilidad local.- Si dentro de una region B en R", existe

una funcidn escalar V(x) en R, x en R", con primeras derivadas respecto del tiempo

continuas tal que:

e \V(x) es positiva definida localmente en esa regién B,

e OV(x)/ot es negativa semidefinida localmente en esa region B,

entonces, el punto de equilibrio 0 es estable en B. Si 6V(x)/ot es negativa definida,

entonces el punto 0 es asintéticamente estable en B.

Este ultimo teorema se aplicara en el analisis de la estabilidad local del modelo de
fa unidad de FCC, ya que el dominio de las variables de interés se encuentra acotado
por su naturaleza fisica (no hay concentraciones o fracciones vacias infinitas o
negativas). A fin de completar las ideas expuestas, se presenta a continuacion la
generalizacién del teorema anterior, la cual involucra, ademas de las condiciones del
resultado previo, la expansién de la vecindad Bg, sobre el dominio completo del espacio
de estado y requiere que la funcién V(x) sea ilimitada radialmente, lo que significa que

tienda a infinito cuando x tiende a infinito en cualquier direccién.

Teorema de Lyvapunov para la estabilidad global.- Si existe una funcidén escalar V(x) en

R, x en R", con primeras derivadas respecto del tiempo continuas tal que:

e V(x) es positiva definida localmente en esa region B,
o OV(x)/ot es negativa semidefinida localmente en esa region B,

e V(x) tiende a infinito cuando la norma de x tiende a infinito,

entonces el punto 0 es globalmente estable.
Es importante notar que para un mismo sistema pueden existir diferentes
funciones de Lyapunov. Un ejemplo es que si V es una funcién de Lyapunov, V; = pV® («

=1, p € R) también lo es.
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El respaldo teérico hasta aquil expuesto se basa en la suposicidon de que se
conoce una funcién explicita de Lyapunov. El problema es, entonces, como hallar una
funciéon de Lyapunov para un problema especifico. En la actualidad este problema no ha
sido resuelto en general. Para un sistema auténomo no lineal, uno de los métodos que
sugiere un candidato a ser funcion de Lyapunov es el teorema de Krasovskii. La funcién
sugerida es V = f'f. El teorema sirve para corroborar cuando, en realidad, esta eleccion

tan sencilla puede ser utilizada como la susedicha funcién.

Teorema de Krasovskii.- Considérese un sistema auténomo de la forma dx/dt = f(x),

cuyo punto de equilibrio es el origen. Sea J(x) la matriz jacobiana de ese sistema. Si la

matriz definida por:
F(x) = - (J(x) + J'(x))
es positiva definida en una cierta vecindad, entonces el punto de origen (x = 0) es

asintoticamente estable. Ademas, una posible funcién de Lyapunov para ese sistema es

V(x) = fT(x) f(x).

Aunque no se pretende probar este teorema, es importante notar que para la
propuesta funcién de Lyapunov, haciendo uso del hecho de que &f/ot = Jf, la derivada

puede ser calculada como sigue (ec. 3.6).

%\t{ = fr f f=fJf+ fTIf= —FFf (3.6)
De esta forma, se nota que si F es positiva definida, 6V/ot sera negativa definida.
Por o tanto, de acuerdo con el método directo de Lyapunov, el origen sera

asintéticamente estable.
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Acerca de la Controlabilidad de Procesos Quimicos

Dentro del campo de la Ingenieria de Procesos hay varias areas, relacionadas entre si,
que tienen que ver con dos etapas muy importantes del desarrollo de un proceso: el
disefio y el controf. El estudio de esta interrelacién se ha vuelto uno de los tépicos de
estudio tedrico-practico mas importantes (Morari, 1992; Ogunnaike, 1995). Un término
qgue ha surgido de este estudio es controlabilidad. Como se expondra en seguida, se ha
propuesto que propiedad es una de las mas importantes a analizar en el disefio y control

de procesos quimicos.

La evolucién experimentada por las plantas de proceso, el cambio en las
condiciones de trabajo, el aumento en los precios de materias primas y servicios, y la
cada vez mas rigurosa y necesaria conciencia del impacto ambiental que una planta
puede tener, han provocado que los sistemas de control se vuelvan cada vez mas
precisos y eficientes. Sin embargo, un proceso puede presentar caracteristicas
infrinsecas que ocasionen que su control sea muy dificil o, en el peor de los casos,
imposible. Ademas, cabe notar que si esas particularidades son intrinsecas al proceso,
se puede dar el caso en el que un “control simple” tenga un “desempefioc muy
satisfactorio” al ser aplicado en un proceso “bien disefiado”, y un control “sofisticado” no
tenga “un buen desempefio” en un proceso cuyo disefio no haya sido “tan bueno” Ziegler

y Nichols (1943) fueron los primeros en publicar esa observacion.

Las ideas anteriores se basan en una serie de conceptos cualitativos. Como tales,
la respuesta que se habia tenido desde hace muchos aftos habia sido cualitativa y, en su
mayoria, consecuencia de la experiencia en la operacién de un proceso en particular. En
este campo nacieron las “heuristicas” o “reglas de dedo”; aproximacion que es aun
vigente en campos donde la precision no es una limitante, como por ejemplo en el
“control vago” o “fuzzy control” (Tong, 1977). Sin embargo, también se empezaron a
cuantificar causas que dependian del disefio del proceso como, por ejemplo, en el caso
de reactores con reacciones exotérmicas (Van Heerden, 1253) o la imposibilidad de
llevar a cabo la accidon de control deseada de manera instantanea debido a limitaciones

fisicas (Ziegler y Nichols, 1943). De manera mas reciente, la gran integracion de
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procesos, motivada por el ahorro de energia y las restricciones ambientales,
principalmente, promovié el estudio a fondo de la integracidon y la sintesis de procesos.
Sin embargo, el comienzo fue lento, ya que en repetidas ocasiones las mejoras logradas
no contaban con un respaldo “sélido” desde el punto de vista teérico (Lenhoff y Morari,

1982).

El paradigma del disefio de procesos se puede ver como una secuencia iterativa
de pasos de decisién y evaluacién. El sistema deberé ser diseflado tal que posea la
capacidad de reaccionar a cambios en la demanda, especificaciones, materias primas o
en el ambiente, de una manera econémica y segura. Durante la operacién, los sistemas
de control supervisorios y regulatorios son los responsables de adaptar el proceso a
estos cambios. Sin embargo, el desempefio del sistema de control no solo depende de si
mismo, sino también de factores relativos al proceso mismo. De hecho, la capacidad del
control tiene un limite. Por ejemplo, la aceleracién de un auto familiar nunca igualara a la
de un Férmula 1, sin importar la capacidad del sistema de control de inyeccién de
combustible (Slotine y Li, 1992). De aqui, es evidente que, en general, la capacidad de
reaccién del sistema solo podra ser garantizada si los requerimentos de control se
consideran desde la etapa de disefio. Al menos conceptualmente, hay dos caracteristicas
que se deberan distinguir: flexibilidad, i.e. la capacidad del sistema de manejar una
nueva situacion al,operar en estado estacionario; y controlabilidad, i.e. la capacidad del
sistema de cambiar de un estado estacionario a otro de una manera aceptable.
Obviamente, la controlabilidad requiere flexibilidad (Morari, 1983; 1992). En este trabajo,
se entendera controlabillidad como la cualidad del proceso, relativa a su disefio
tinicamente, independiente de la forma del control que le sea asignado, que le permita
cambiar de manera satisfactoriamente rapida y “suave” de una condicién de operacién a
otra. Esta propiedad, a la vez, tendra repercusién en la “facilidad” de su control. Asi,
tiempos “largos” de respuesta a una cierta accién (ya sea de control o alguna
perturbacién), respuesta inversa (por definir enseguida) y problemas de estabilidad a

lazo abierto son factores que deterioran la controlabilidad. Por lo tanto, ésta es altamente
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sensible a la integracidn del proceso y, en la mayoria de los casos, varia en relacion

inversa a ella (Morari, 1983).

A fin de cuantificar la controlabilidad del proceso para sistemas lineales, se ha
propuesto una gama de “pruebas” tales como los analisis de estabilidad via la
localizacion de los polos y ceros del sistema. Los ceros de la funcidon de transferencia, en
sistemas lineales, que se localizan del lado derecho del plano complejo producen
algunos efectos no deseados en la dinamica del sistema (p.ej. Wolff et a/, 1992). Una
caracteristica muy importante es que los ceros de un sistema son invariantes bajo
retroalimentacion de los estados o las salidas del sistema y, ademas, son ios polos de la
inversa del modelo de la planta (Holt y Morari, 1985), que es en la que se basa el control
(Garcia y Morari, 1982). En el caso de sistemas lineales con una sola entrada y una sola
salida (SISQO) hay dos importantes manifestaciones: bloqueo de la respuesta y respuesta
inversa. Bloqueo de la respuesta se refiere a que si la funcién de transferencia es cero en

un cierto punto z, entonces existe una entrada de la forma & tal que, para un cierto

conjunto de condiciones iniciales, dard una respuesta nula para cualquier tiempo
después de que la entrada fue dada. Respuesta inversa se le llama al fendémeno que
ocurre cuando la respuesta inicial de un proceso es en el sentido opuesto a la respuesta
que se presentara finalmente (linoya y Altpeter, 1962; Waller y Nygardas, 1975). A fin de
ver porque este fenémeno deteriora la controlabilidad, se le puede comparar con un
automévil que respondiera inicialmente yendo hacia la izquierda después de que el
volante ha sido girado hacia la derecha, pero que finalmente viajara hacia la derecha
después de un cierto tiempo. Holt y Morari (1885b) explican que si en un sistema SISO
la funcion de transferencia posee un namero impar de ceros con parte real positiva, el
sistema exhibira respuesta inversa cuando sea perturbado por una entrada en escalon.
En el caso de que el numero de ceros con parte real positiva sea par, la respuesta
empezara en el sentido esperado, cambiara al sentido inverso y eventualmente volvera a

cambiar al sentido correcto.

Aun en el caso de sistemas lineales con multiples entradas y multiples salidas

(MIMO) el concepio de ceros es dificil de extender (Holt y Morari, 1985b). Para estos
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sistemas la funcién de transferencia se presenta en forma de una matriz. Aunque ésta
puede tener varios ceros del lado derecho del plano complejo, aquellos que presentan
analogia con el comportamiento de bloqueo a la respuesta de sistemas SISO solo son los
que hacen que el rango de la matriz de transferencia disminuya. Estos son lamados los

ceros de transmisién. Respecto de la respuesta inversa, la analogia que ha sido

propuesta es la siguiente:

Teorema (Holt y Morari, 1985b) .- Sea la siguiente funcion de transferencia de un sistema

MIMO lineal:

gu(S) Gu(s))

Gl) = (Gm(s) G(s)

donde gq1(s) es un escalar y las otras matrices estan dimensionadas correctamente. Si
G(s) posee un numero impar de ceros y G2 '(s) es estable, entonces para una cierta
coleccion de entradas al sistema, que estaran fijas por algun control, se obtendra
respuesta inversa en la primera salida del sistema al perturbar la primera de las

entradas.

El problema de este teorema es que, en sistemas MIMO lineales, se puede
obtener respuesta inversa debido a la interaccion entre variables, sin tener que ver con
los ceros de transferencia del sistema (idem.). El caso particular definido por el teorema

se utilizara en el analisis de la unidad de FCC.

El calculo formal de la dindmica cero de sistemas estd fuera del alcance este
trabajo. Sin embargo, la siguiente idea intuitiva se utilizara en la descripcion del modelo
no lineal. A fin de extender los conceptos mencionados a sistemas no lineales, Kravaris y
Kantor (1990) y Daoutidis y Kravaris (1991) propusieron una relacion adicional. Dado un
modelo lineal para un proceso MIMO, se pueden encontrar ciertas caracteristicas
relacionadas entre si. En el caso de que el modelo sea “invertible”, i.e. que exista la
inversa de la matriz de transformacién de Laplace del sistema original, de tal forma que
la acciéon sobre las variables manipulables sea descrita por el valor de las salidas del

modelo, entonces la dindmica de este nuevo sistema, inverso, el cual es funcién
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unicamente de las propiedades del sistema original, sera llamada la dinamica cero sin
forzamiento del sistema. Como puede notarse, el sistema inverso debera cumplir con
presentar los polos del sistema original en el lugar de sus ceros vy los ceros originales en
el lugar de sus polos. Ademas, de la estabilidad de este nuevo sistema se podra inferir la
estabilidad del sistema original al ser sometido a retroalimentacién, ya que de no ser
estable su inversa, el control del sistema sera inestable (Garcia y Morari, 1982). En el
caso de gue el modelo del sistema sea no lineal, entonces su funcién de transferencia no
existe. Sin embargo, el modelo de las entradas puede ser calculado en funcién de sus
salidas, re. existe alguna interpretacién de su inversa. Y dado que es un sistema
dinamico, esta inversa presentara una dinamica también. Por ello, para un sistema no

lineal, tendra sentido hablar de su dinamica cero.

Qtro factor que limita la controlabilidad de! sistema es el tiempo muerio (Holt v
Morari, 1995a). El tiempo muerto puede afectar de manera negativa el desempefio de un
proceso. Desde el punto de vista teérico, el problema que se tiene cuando se presenta
tiempo muerto es que el sistema no es invertible. Esto se debe a la no linealidad del
término que representa esta peculiaridad. Ademés, desde el punto de vista de la
interpretacion fisica del sistemna, la existencia de un tiempo muerto significa que en el
caso de realizar una accién de control, ésta debe llevarse a cabo antes de que la
perturbacién que va a modificar el estado del sistema sea suministrada, situacion
imposible conocida como prediccién. En procesos SISO lineales, es obvio que la
respuesta mas rapida es siempre la mas deseable. Esta proposicion esta claramente
respaldada por una regla heuristica que dice que “las variables a medir y a manipular en
un sistema dinamico deben estar lo ‘mas préximo’ posible a la variable a controlar”. Sin
embargo, aun en el caso lineal, la extensiéon a sistemas MIMO no es facil (Holt y Morari,
1985a). Dos ejemplos en los gue el fiempo muerto facilita el control del proceso se tienen
en columnas de destilacién, en las que el reflujo se almacena en un "ftanque de
amortiguamiento”, vy sobre éste es donde se aplican las acciones de control y, para el
sistema en estudio, el recipiente del ciclon que recibe al catalizador después de pasar

por el riser, el cual es también un “tanque de amortiguamiento”. En el caso de llevar a
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cabo el andlisis de los modelos no lineales, se utilizan las mismas ideas y

aproximaciones, ya que el tiempo muerto se modela de manera no lineal.

Sumario de Dinamica y Controlabilidad

Los procesos quimicos son un grupo de los muchos sistemas modelados a fin de poder
predecir sus caracteristicas dindmicas y su capacidad de operacién en algun estado
estacionario deseado. Estas caracteristicas son las utilizadas como base en el disefio y
control del proceso. Los modelos que se emplean pueden ser lineales o no, de una sola
entrada y una salida o de multiples entradas y salidas. Aunque originalmente se
consideraba al disefio y al control como dos etapas secuenciales, existe la tendencia a

llevar a cabo ambos procesos simultaneamente.

El anélisis de las mencionadas caracteristicas se comenzd para sistemas lineales
SIS0. Estos primeros analisis, cualitativos, sirvieron de base para la proposicion de lo
que se conoce como reglas heuristicas, las cuales se siguen utilizando en procesos en
los que la precisién no es un requisito. Al generalizar estas reglas a procesos lineales
MIMO o no lineales lo que se nota es que la dinamica de estos sistemas no es simple y
requiere de un analisis diferente. A fin de llevar a cabo este anélisis se han desarrollado

herramientas y criterios que se clasifican dentro del campo de la controlabilidad.

Una de las caracteristicas méas importantes buscadas en el disefio del proceso, a
fin de proponer el estado estacionario de operacién como controlable, es la estabilidad
de ese punto. Sin embargo, para ciertos sistemas, el estado estacionario de operacién

puede ser controlable, aun sin ser estable.

En el caso de la unidad de FCC se ha propuesto que el regenerador opera en un
estado estacionario seudoestable. Sin embargo, se sabe que ese estado de operacion es
controlable. A fin de caracterizar la seudoestabilidad referida, se propone el analisis de la
dindmica del sistema. Las bases que se expusieron en este capitulo se refieren a la
posibilidad de encontrar ceros en el lado derecho del plano complejo, o

equivalentemente, una dinamica cero inestable.
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El analisis de estabilidad se llevara a cabo mediante la aplicacién de los métodos
de Lyapunov, con la ayuda del teorema de Krasovskii para la busqueda de las funciones

de Lyapunov, ya que estos métodos pueden ser aplicados a sistemas no lineales.




CAPITULO IV

MODELO MATEMATICO DE LA UNIDAD DE FCC
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En este capitulo se presenta la derivacion de los modelos matematicos utilizados para el
reactor y el regenerador de la unidad de FCC. Se hace énfasis en las caracteristicas
dinamicas y en la posibilidad de considerar al reactor en estado estacionario. El ajuste de
fos parametros cinéticos, para el mecanismo de reaccidn propuesto en el capitulo {l, se
realiz6 via la comparacién con datos industriales para tres casos de operacién, en estado

estacionario bajo condiciones nominales.

El problema enfrentado en este capitulo es, en general, explorar el
comportamiento del estado estacionario y de la respuesta dinamica del sistema complejo
de FCC. El modelo que se propone es no lineal, por lo que se espera que funcione para
tedo el rango de operacion que se pretende modelar, a fin de poder identificar el impacto
de acciones de control sobre la operacién de la unidad bajo condiciones utilizadas
industrialmente. Asi, se espera que los resultados sean de interés tanto para jlustrar la

resolucion del modelo como en la préactica.

Modelo Matematico del Reactor

En las unidades de FCC del tipo considerado, el reactor se caracteriza por ser de lecho
mévil a co-corriente, i.e. transportado. Por esto se entiende que la mezcla de especies
reaccionantes, en este caso en fase gaseosa, viaja a fo largo del reactor junto con las
particulas cataliticas sélidas arrastradas por esta corriente de fluido. Los patrones de flujo
son dificiles de determinar y, como es comin en ingenieria de reactores, se les supone
de flujo pistén. El modelo que se presenta en este capitulo es simplemente el de un
reactor tubular, en el cual tanto la fase fluida como las particulas cataliticas tienen

movimiento.

Algunos detalles importantes a considerar cuando se modela este tipo de
reactores es gue la fraccién volumétrica ocupada por el fluido (comunmente referida
como la fraccién vacia del reactor) v la velocidad cambian en funcién de la posicion axial.
Estos paréametros, a su vez, afectan el valor de los tiempos caracteristicos de

transferencia y reaccién quimica. En el modelo aqui presentado se incluye ademas la
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consideracién de que, dado que se tiene una reaccion que presenta generaciéon de
moles, la fraccion vacia es funcién de la conversion del gasoéleo. Por lo tanto, punto a
punto, en los intervalos discretos en los que fue dividido el dominio del modelo para su
solucién, se estiman la densidad instantanea de la mezcla gaseosa, la fraccién vacia y la
velocidad a la que viajan las especies de interés. Ademas, dado que el area transversal
del reactor varfa en funcion de la posicion axial, también se incluyé una ecuacion para

modelarla.

Finalmente se hace hincapié en la estimacién de la velocidad relativa del sélido
respecto al gas (la cual se supuso constante a lo largo del reactor), ya que ésta se
propone como funcién del balance de masa global del sistema, a fin de evitar modelar
que dentro del reactor la suma de las dos fracciones volumétricas es mayor a la unidad,
situacién que no es fisicamente justificable, o inclusive, que el catalizador asciende mas
rapido que la mezcla gaseosa, situacion que es contradictoria debido a la relacién de
densidades. También se considerd, bajo el mismo razonamiento, que la relaciéon C/O
(catalizador a gaso6leo) es una funcion del balance de materia global y no se puede
proponer a priori. El modelo matematico se desarrollé mediante la aplicacion clasica de
los balances de materia y energia a un lecho transportado heterogéneo, adiabatico,
considerando a la fase gaseosa como ideal (Maya-Yescas y Lopez-lsunza, 1993,
reproducido en el Apéndice IV). Dado que el mecanismo de reaccidn considera al coque
de manera independiente, su flujo méasico se puede calcular mediante un balance global

de materia, el cual es una condicién de coherencia.

El modelo considera como la entrada del reactor al punto donde se encuentran el
gasoleo liquido alimentado con el catalizador proveniente del regenerador. El liquido
llega con una temperatura aproximada de 580 K y el sélido con una de 930 K. Al
contacto se provoca la vaporizacién instantanea del gasoéleo (ver ultima seccién de este
capitulo para su modelado), obteniéndose una mezcla de hidrocarburos y catalizador a
una temperatura aproximada de 840 K (PEMEX, 1991). Esta mezcla reacciona,
cataliticamente, con una importante generacién de moles, y sale del reactor a

aproximadamente 790 K (fdem.). A la salida del reactor se encuentra un ciclén (no
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modelado) que separa las fases y dirige al catalizador hacia el regenerador y a los gases
hacia los procesos de separacion. Se desprecid la seccion en que el gasdleo pudiese

viajar parcialmente vaporizado.

Balance de masa para las especies en fase gaseosa:

Ky g s, (1 _81) keav(Cas — Ca) = O

ot oz e 4.1)
cl. Cagt=0) = Cagl 4.1.1)
CF. Cpg(z=0) = Cag (4.1.2)

Balance de masa para las especies gaseosas en la superficie catalitica:

??—A—p + Us ?CAP - kgav(CAg — CAn) = ORa
ot oz (4.2)
cl. Cap(t=0) = Can? 4.2.1)
CF. Cpp(z=0) = Cpy (4.2.2)

Ecuacion de continuidad para el coque:

4
=mg," - @s,ugA, > RPM, (4.3)

=1

m coque

Balance de energia para la fase gaseosa:

?Ig_ + Ug éIg + _(1:_8_12 ‘bgév_ ( Tg — Tp) =0

ot ot g1 pgCPs (4.4)
C.L Tyt=0) = TgO (4.4.1)

CF. Ty(z=0) = T4 (4.4.2)
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Balance de energia para la fase sélida:

ITp 4 Us dTe _ hgav (Tg ST = (DZ (_éﬁr_)le

ot ot peCps Cpr (4.5)
Cl. Tp(t=0) = T,0 (4.5.1)
CF. Tp(2=0) = Ty (4.5.2)

Estimacién de la relacién de velocidades de cada una de las fases como funcién
de la fraccién masica alimentada y la fraccién vacia a la entrada de/ reactor (en la que

se utiliza ¢4(z=0) = 0.9 segun lo propuesto por Shrunmans, 1980).

o]
Mg .
8= (4.6)
Meat(1 €, JFQ)

Velocidad de la mezcla gaseosa a lo largo del reactor, a partir de su ecuacién de

continuidad:
Q
m
u. = ~———g—9’—~——~ 4.
9% oA, (4.7)

Densidad de la mezcla gaseosa en cualquier punto del reactor:

Pg = Crer Z,X(PMt (4.8)

Fraccién volumétrica ocupada por la fase gaseosa en cualquier punto del reactor:

(4.9)
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Area transversal del reactor (el diametro de sus bases fue tomado del tamario de un

reactor industrial):

Az = Ao+ U + o 1” (4.10)

Este modelo fue escrito en forma adimensional y resuelio utilizando un método de
Runge-Kutta de cuarto orden. Dado que se sabe que la dinamica del reactor es mas
rapida que la del regenerador (Gould et a/., 1970; McFarlane et al, 1993; Arbe!l et a/,
1995a), y de que los datos de operacién de los que se dispone fueron tomados para una
unidad industrial operando en estado estacionario, se resolvid Unicamente al modelo en
estado estacionario. El valor de los parametros utilizado durante las simulaciones y a lo
largo del trabajo se encuentra en el Apéndice Il y la descripcién de la unidad de FCC

estudiada se encuentra en el Apéndice il

Un punto a notar, relativo al desarrollo del capitulo I, es que en e! modelo
presentado se incluyé una funcién de desactivacion del catalizador que depende
fuertemente de la historia de éste (ec. 2.11). Asi, el desempefio del regenerador tiene
una gran influencia en las condiciones de reaccién dentro del reactor. La cantidad
remanente de coque, la cual no pudo ser quemada durante el proceso de regeneracion,
se traslada al modelo del reactor como una funcidn de actividad a la entrada con un valor
menor a la unidad, debido a que el catalizador se comporta como si ya hubiese existido
una pequefia conversion del gaséleo. Esta particularidad del modelo tendrd una gran
influencia en la simulacién de la dindmica de la operacidén de las unidades de reactor y

regenerador funcionando acopladas.
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Operacién del Reactor en Estado Estacionario. Resultados y Discusion

El modelo matematico desarrollado se validé simulando tres casos de operacién, listados
a continuacién, en una unidad comercial de FCC cuya carga tipica es de alrededor de

40,000 bbl/dia (PEMEX, 1991; Maya-Yescas y Lépez-Isunza, 1993).

e caso 1.- Se alimenté un flujo masico de 66.08 kg/s de gasdleo, con una relacién

masica de catalizador a hidrocarburos de C/O = 6.94.

e caso 2.- Se alimenté un flujo masico de 66.34 kg/s de gaséleo, con una relacion

masica C/O = 6.94.

e caso 3.- Se alimenté un flujo masico de 71.04 kg/s de gaséleo con una relacion

masica C/Q =597.

Los peffiles de flujo masico (Fig. 4.1) muestran la forma tipica esperada. El gol,
que no se genera dentro del reactor, muestra el perfil tipico de un reactivo. En tanto que
el gli y la gasolina presentan un comportamiento casi como el de un producto que no
experimenta reacciones posteriores. Sin embargo son productos intermediarios también,
que generan tanto coque como gases volatiles. En el resultado presentado se puede
notar que la cantidad de gasolina ha alcanzado un méaximo y, por tanto, si se pudiera
continuar la reaccién de craqueo se encontraria un decremento en su produccion,
situacién que no se presenta debido a que la actividad catalitica esta casi completamente
extinguida a la salida del reactor (ver figura 4.3). En lo que respecta a los gases volatiles
se puede observar un perfil similar al de un producto, aunque éstos también son

intermediarios en la generacién de coque.

Observando los perfiles de temperatura adimensional (Fig. 4.1) se nota la forma
tipica esperada para el caso de reacciones moderadamente endotérmicas. La
transferencia de calor entre las fases presentes provoca una tendencia a la evolucidn
paralela de los perfiles en su trayectoria descendente a lo largo del reactor,
encontrandose una diferencia despreciable entre los valores de la temperatura de ambas
fases a la salida, situacion que se observa en los casos de operacidén de que se dispone.

Los perfiles aqui obtenidos se basan unicamente en la simulacién, ya que no se dispone
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de mediciones a lo largo del reactor en condiciones de operacion. Sin embargo, debido a
la naturaleza del proceso de FCC, se espera que la unidad haya sido disefiada para

lograr un 6ptimo en la produccién de gasolinas, analogo a lo representado por los casos

simulados.
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Fig. 4.1. Petfifes de concentracién y temperatura

Finalmente, la comparacién de los resultados predichos con los observados para
las diferentes especies (Fig. 4.2) muestra que, a pesar de tenerse muy pocos datos
reales (solo a la entrada y salida del reactor), el modelo matematico aqui desarrollado

permite una adecuada prediccidn del desempefio real.
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Fig. 4.2. Comparacién de los resultados predichos con los observados.

Modelo matematico del regenerador
El funcionamiento del regenerador de la unidad de FCC es complicado, ya que el

catalizador desactivado proveniente de reactor se separa de los productos en fase
gaseosa y se le aplica un tratamiento con vapor de agua ("steaming") para desorberle los
hidrocarburos que hayan quedado en la superficie. De ahi pasa a la primera etapa de
regeneracion, la cual es un lecho fluidizado que funciona en régimen mas o menos
denso (segt = 0.75) y recibe aire. Una vez que el catalizador esta parcialmente
regenerado pasa a uha segunda etapa de regeneracion, la cual es un lecho fluidizado
denso (eeg= 0.65) y también recibe aire. Al salir de esta etapa el catalizador se
encuentra completamente regenerado y a una temperatura mas alta que su temperatura
inicial. En estas condiciones es mandado al reactor. Ambas regiones del regenerador
comparten la parte superior, conocida como el "freeboard”, la cual es un lecho diluido
(eregs= 0.95), que contiene a los ciclones, en la que puede presentarse el fenémeno
conocido como "afterburning"”, referido a la oxidacién total del CO en fase gaseosa (de
Lasa et al., 1981), la cual es importante porque puede modificar el estado del sistema via

un aumento de temperatura.

Como se puede notar, el regenerador de la unidad de FCC es un conjunto de dos

lechos fluidizados, ademas de la seccién superior. Para los fines de este trabajo, todas
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ellas fueron aglomeradas dentro de un lecho fluidizado unico, el cual se represento
utilzando el modelo de tanque continuo perfectamente agitado, heterogéneo vy
adiabatico. Se acepta que esta representacion del reactor de lecho fluidizado no es mala
(de Lasa et al., 1980; Arbel ef a/, 1995a), y ademas el tiempo de solucién del modelo es
menor respecto al que se necesita para resolver modelos de parametros distribuidos
(Lopez-[sunza, 1992), situacidén que resulta ventajosa cuando los modelos se utilizan en
simulacién y control (Shinnar, 1981; Ljunquist et al., 1992; Arbel et a/, 1995a). Esta
aproximacion, a pesar de ser muy sencilla, fue capaz de representar algunas de las
caracteristicas dindmicas mas importantes, tales como la posibilidad de operacién en un
réegimen de multiplicidad de estados estacionarios, y la discutida opinién de la

seudoestabilidad del estado de operacién nominal de estas unidades.

En este apartado se presenta el desarrollo del modelo matematico utilizado para el
regenerador, asi como las predicciones obtenidas, al resolvetlo, respecto a los posibles
estados estacionarios de operacion y su estabilidad. El modelo se desarrolla mediante la
aplicacion de los balances de materia para oxigeno y mondxido de carbono en fase
gaseosa y en fase sélida, el balance masico para coque en fase soélida, el balance
mdsico global de sdélidos en el regenerador y los balances de energia para las fases

gaseosa y s6lida, haciendo las siguientes suposiciones:
e El cambio en la masa de coque es despreciable, junto al cambio de masa del

catalizador, en el balance global de sélidos. Debido a esto, su fraccién no aparece en

el balance para Mca.

o En el balance de energia de la fase sélida, el término de intercambio de entalpia por

transferencia de masa es despreciable.

o Todos los balances para la fase gaseosa se pueden expresar en estado

seudoestacionario, ya que la dinamica de esta fase es mas rapida.

e la tasa de consumo masico de cogue se puede obtener relacionéndolo con el
consumo masico de oxigeno, mediante los coeficientes estequiométricos y su férmula

empirica.
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Balance de masa para las especies en fase gaseosa (ejemplificado para oxigeno):

[ a a \\ e
0B - P o |+ % kgaW(Coze — Com) + Roz = 0 4.11)
/ b

l\ Eereg EbVreg A

Balance de masa para las especies gaseosas en la superficie catalitica:

dCoze [ Gerfe (. Gfe COze\l + kgav(Cozn — Coze) + Roze (4.12)

7
|
dt k Se\/reg SeVreg /

Cl. Com(t=0)=Co’ 4.12.1)

Balance de masa para ef inventario de coque en el regenerador:

do coq ( Mcats Meat \J Rcoq
= coqs — c 413
dt Mcat i Mcat Geea ] Mcat ( )

Balance de masa para el inventario de catalizador en el regenerador:

d'(\j”t“" = Meats — Mea 4.14)

Cl. Mea(t=0)= Mo (4.14.1)

Balance de energia para la fase gaseosa:

Qairfb Qairfo \) ge hgav (— AHR)sRb
Tor To| + 2 To— Te T .
(Eereg bj 8ereg " &b peCpe ( ° ) ’ prpb 0 (4 15)
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Balance de energia para la fase sélida:

dTe (Mo = Mear ) hoay (- AHR)IR

e e Tog o s Te oo o (To — Te) - - 416
dt \ Meat ' Mea (Jecpe( ’ ) * ZJ pane ( )
J = reacciones que se¢ llevan a cabo en la emulsién.

Cl T (=0)=T,° (4.16.1)

El modelo fue escrito en forma adimensional, tomando como referencia al tiempo
de residencia del gas en el reactor. Los demdas parametros de referencia son la
concentracion de oxigeno a la entrada del regenerador y la temperatura de operaciéon
promedio (828 K). La solucién de este modelo se realizd calculando un estado
estacionario inicial para las condiciones de alimentacién dadas en los datos, mediante el
meétodo de Broyden. Una vez obtenida ésta, se continué integrando los balances
utilizando un método de Runge-Kutta de 40. orden, acoplado con el método de Newton.
Tal y como se esperaba, la implementaciéon de un modelo tipo tanque agitado, con la
fase gaseosa en estado seudoestacionario, dio como resultado un tiempo de resolucién
menor respecto al que se necesita cuando se utilizan modelos de parametros

distribuidos del tipo de los de reactores de lecho movil (por ejemplo Lépez-Isunza, 1992).

Los datos utilizados en los calculos de los posibles estados estacionarios
analizados fueron tomados de los reportes de operacién de una unidad industrial de FCC
(PEMEX, 1991). Algunos de ellos se encuentran relacionados con la operacion del
reactor de lecho transportado, por lo que se presentan resultados de la simulacién de la

unidad completa. El valor de los parametros utilizados se encuentra en el apéndice Il
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Operacion del Regenerador en Estado Estacionario. Resultados y Discusion

En el disefio y operacién de reactores quimicos es importante entender la topologia de
su region de soluciones y de las multiplicidades e inestabilidades que pudieran existir. A
fin de poder predecir la estabilidad del modelo se llevéd a cabo, via simulacion, el analisis
de operacién en estado estacionario del regenerador, el cual seré, finalmente, el que
determine la dindmica global de la unidad (Ljunquist et a/., 1992; Lépez-lsunza, 1992,
Arbel et al., 1995a). La comparacién de los resultados con los datos de operacion de la
unidad industrial prototipo se realizé en base a la temperatura de salida del catalizador y

la conversion de coque, los cuales son los parametros mas importantes.
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Fig. 4.3. Multiples estados estacionarios en el regenerador de la FCC.

(Se muestra el punto de operacién)

La figura 4.3 muestra una gréafica de multiplicidad de estados estacionarios para el
regenerador. Se muestra la region de histéresis, en la que se pueden encontrar uno, tres
o cinco posibles estados estacionarios (Iscol, 1970; Lee y Kugelman, 1973; Edwards vy
Kim, 1988; Arbel et al., 1995b). En el caso de tenerse tres, uno de ellos corresponde a
un apagado de la unidad. Este produce una combustion de coque muy pequefia, por lo
gue no es de interés desde el punto de vista de la operacién, y de hecho se puede

considerar como inexistente porque una unidad que trabajara a esas condiciones no
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podria llevar a cabo la evaporacion del gaséleo, por lo que no funcionaria (Arbel et al.,
1995b). Las variables estudiadas fueron conversién de coque vs. tiempo de residencia
del catalizador en el regenerador. El punto de operacion del estado estacionario, que se
utilizard como base para la comparacioén con las posibles respuestas a perturbaciones,
tiene un tiempo de residencia del gas de 5.22 sec. (se muestra en la grafica resaitandolo
con un tridngulo). Las condiciones de operacién del regenerador en el estado

estacionario nominal y en el estado encendido se muestran en la Tabla 4.1.

Tabla 4.1. Condiciones de Operacion del Regenerador para dos de sus Estados
Estacionarios

=T

Operacién nominal Estado encendido
'C0z0 (kmol/im®) o107+t 1438107
Cozp (kmol/m?) 1.242*10° 1.552*107
Cco, (kmol/m®) 2.642*103 6.642*10°
Ccop (kmol/m?) 2.641*107 6.640*10°
Deoqus 2.44*10° 1.755*10°
Te (K) 925.66 960.159
To (K) 925 .65 860.132
relacién CO,/CO | 1.871 2.095
producidos

Al observar la figura 4.3 se puede notar que se predice multiplicidad alrededor del
punto de operacién. Mas aun, se predice que comercialmente la operacién del
regenerador se lleva a cabo en el estado de operacion intermedio, el cual se considera
seudoestable y, sin embargo, controlable (Iscol, 1970; Lee y Kugelman, 1973, Shinskey,
1983; Edwards y Kim, 1988; McFarlane ef al., 1993; Arbel ef al., 1995b). La conversién
de coque alcanzada en este punto es de aproximadamente 94% y en el punto encendido

es del 99.75%. Esta diferencia representa aproximadamente 500 kg/h.

Es importante notar, también, que algunos investigadores han propuesto que la

multiplicidad de estados estacionarios se debe a la presencia de reacciones de
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“afterburning”, que son las de oxidacién total del CO en fase gaseosa (Edwards y Kim,
1988; Arbel et al., 1995b). Sin embargo, en las simulaciones realizadas el cambio de
estado estacionario del regenerador corresponde a un cambio en la conversién
alcanzada de coque, sin necesidad de restringir la relacion (CO/CO;). Dado que en el
punto encendido la temperatura es también mas alta y de que se considera la operacién
con un 20% de exceso de oxigeno (PEMEX, 1991), la reaccién homogénea de oxidacion
total de CO se ve favorecida, por lo que efectivamente se tiene una cantidad menor de
CO en la corriente gaseosa. Se sabe que la posibilidad de que el CO se oxide totalmente
en fase gaseosa es importante a temperaturas del orden de las del punto encendido.
Como en cualquier reaccién quimica, la velocidad de esta reaccién se ve favorecida por
la temperatura. Ademas, en los catalizadores utilizados para este proceso se suelen
aftadir particulas metalicas, del tipo de 6xidos de vanadio o magnesio (Wolf y Alfani,
19835) a fin de promover la oxidacién de las entidades que contengan carbono. Entonces,
una vez que se logra “encender” a la unidad, aun sin restringir la relacién CO/CO,, es de
esperarse que la reaccién de afterburning se vea favorecida también. Una vez que la
tasa de reaccidén se ha incrementado, de manera general, tanto la combustién no
catalitica del coque, como las posibles reacciones cataliticas, y de la misma forma, el
afterburning, generaran mas energia y elevaran la temperatura. Al aumentar la
temperatura la tasa de reaccién de todas ellas se vera favorecida y la historia se repetira,
como es el caso comun en reacciones exotérmicas. Para los parametros cinéticos
utilizados la relacién entre CO y CO, producidos no varia substancialmente con Ila
temperatura, por lo que la desaparicién de CO es una consecuencia del afterburning y

no una causa.

Por lo tanto, al llegar al estado encendido, se podra observar que tanto el coque
como el oxigeno y el mondxido de carbono han disminuido y que la produccién de CO,
se ha visto favorecida, tal y como es aparente de los resultados de las simulaciones
presentados. Esta tltima observacion estd en desacuerdo con las proposiciones hechas
por Elshishini y Elnashaie (1990), quienes predicen multiplicidad en la operacién del

regenerador con oxidacién total del CO y sin ella. Aun limitando la cantidad de oxigeno
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disponible, es de esperarse que se favorezca la oxidacion del CO, o si se limita
demasiado, que no haya cambio de estado estacionario debido a que no va a haber

oxigeno disponible para oxidar al coque.

Modelo para la Evaporacion Instantanea del Gasoleo

El gaséleo se suministra a la unidad de FCC en estado liquido. Al encontrarse con el
catalizador proveniente del regenerador, gaséleo y soélidos intercambian energia.
Durante este proceso, el gaséleo se calienta hasta su temperatura de ebullicion,
enseguida se evapora de manera instantanea y, finalmente, el gasoéleo gaseoso se
calienta hasta la temperatura de entrada. Las posibles reacciones que se presenten
hasta este momento fueron despreciadas. A su vez, el catalizador experimenta un
enfriamiento, el cual estd determinado por el balance de energia. Catalizador y gaséleo
alcanzan aproximadamente una misma temperatura a la entrada del reactor (Wolleston
et al., 1975: Venuto y Habib, 1978). Se supone que el calor especifico del gaséleo y del
catalizador permanecen constantes a lo largo del proceso descrito. La temperatura de
alimentacion del gaséleo liquido (T/) se conoce de los datos de operacién, asi como la
temperatura aproximada de entrada de la mezcla de reactivos gaseosos y catalizador
solido (T4 y Tp, respectivamente). La entalpia especifica de vaporizacion (AHvapg,) sera

un parametro de ajuste.

Ti o TP 7o Al
Te = Tp = Mgeil p;ﬁacps Pg J: (4.17)
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Sumario del Modelo Matematico

Se desarrollé un modelo matematico para predecir el comportamiento dinamico de una
unidad de FCC. El modelo del reactor se desempefi¢6 de manera satisfactoria en la
simulacion sistema. El modelo del regenerador, considerado solamente como un reactor
de tanque agitado, carece de la capacidad de estimar los perfiles espaciales de
concentraciéon y temperatura, sin embargo se tiene la ventaja de que su tiempo de
solucion es corto. A pesar de su sencillez, ambos modelos acoplados se desempefiaron

de manera satisfactoria.

El modelo matematico del reactor persigue ser mas fundamental. Al involucrar un
numero mayor de especies reaccionantes (cinco en lugar de tres, comunmente
consideradas) y al tener en cuenta la generacién de moles mediante la asignacién de
coeficientes estequiométricos, basados en el peso molecular promedio de cada una de
ellas, el modelo incorpora el cambio de densidad de la mezcla gaseosa y de fraccion
volumétrica ocupada por el gas a la simulacién del reactor. Esta consideracién es
importante, ya que los pardmetros de transporte de masa y calor y el parametro de
cinética quimica dependen de manera explicita de las velocidades relativas de

desplazamiento de la mezcla reactiva, las cuales se ven afectadas por esas variaciones.

Dado que se propuso el modelo del reactor como un lecho transportado, se tiene
la ventaja de tener una representacién espacial de los perfiles de concentracion,
temperatura y actividad catalitica. Aunque los datos de operacién que sirviesen para
corroborar éstos no estan disponibles, el tener esa representacion sirve para conocer un
poco mas del proceso, en caso de que sea correcta la representacion. Por los resultados
obtenidos al comparar los valores a la salida del reactor con los datos de operacién, se

espera que ese sea el caso.

Como se puede notar de los resultados obtenidos, se obtuvo una buena
correspondencia entre los datos industriales y las predicciones realizadas. Sin embargo,
dado que los datos reales de la operacién del proceso no estdn publicamente

disponibles, la interpretacién de los perfiles de concentracion, temperatura e inclusive,



68 MODELO MATEMATICO DE LA UNIDAD DE FCC

de los resultados obtenidos para el mecanismo de la reaccion y la forma propuesta para

la actividad remanente del catalizador, solo se pueden interpretar de manera teérica.

Al modelar al regenerador como un tanque agitado continuo, se pierde la
capacidad de representar los perfiles axiales y radiales de concentracién y temperatura.
Sin embargo, se conservan las caracteristicas principales para este tipo de reactores que
son la multiplicidad, al menos potencial, de los estados estacionarios, y la prediccion de
que el punto de operacién nominal se localiza en el estado estacionario intermedio. Esta
observacién estd de acuerdo con lo que proponen la mayoria de los autores (por
ejemplo: Iscol, 1970; Lee y Kugelman, 1973; Elnashaie y El-Hennawi, 1979; Edwards y
Kim, 1988; Elshishini y Elshinaie, 1990; McFarlane et al., 1993; Arbel et af., 1995b).

La operacién en ese estado estacionario intermedio se mantiene debido a que las
condiciones a las que se alimenta el catalizador al regenerador estan determinadas por
el reactor. Lee y Kugelman (1973) encontraron que, usualmente, estas condiciones no
variaran drasticamente durante la operacion de la unidad y ese estado estacionario se
puede conservar. Esta proposicidn de {a controlabilidad de ese estado serad analizada en
el capitulo VI. Sin embargo, ciertas perturbaciones pueden rebasar la regién de
estabilidad del regenerador provocando un disparo de la unidad o el apagado de la
misma, que son los otros dos estados estacionarios. Ademas, cualquiera de estos dos
ultimos estados estacionarios son estables, por lo que en el caso de abandonar el estado
estacionario intermedio, regresar a la operacién nominal de la unidad puede ser bastante
dificil.

Debido a que el regenerador es el que “maneja” la dinamica global de la unidad,
se puede esperar que, al menos potencialmente, la unidad de FCC pueda exhibir
multiplicidad de estados estacionarios como consecuencia de la operacion del
regenerador. Esta observacion esta de acuerdo con el analisis de Edwards y Kim (1988)
y de Arbel y cols. (1995a y 1995b). Sin embargo, tanto temperatura como la cantidad de
coque alimentadas al regenerador son variables reguladas por la operacion del reactor.
Las tnicas variables que pueden alterarse, mediante una accién de control, teniéndose

una gran influencia en las condiciones de operacion, son la tasa de recirculacion de
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catalizador y el flujo de aire alimentado. No es una sorpresa que se hayan llevado a cabo
diversos estudios para implementar el control de la FCC mediante la manipulacion de la
tasa de recirculacién de catalizador, desde el de Kurihara (1967), hasta los mas
recientes (Caldwell y Dearwater, 1991; Wolff et a/., 1992; Arbel et al., 1995a, 1995b) y
via la tasa de suministro de aire (Eng et a/., 1974). Sin embargo, dado que la unidad es
altamente interactiva, la manipulacién de estas variables puede resultar no ideal para

ciertas circunstancias.

Se encontré que la capacidad de cambiar de estado estacionario de operacioén en
este tipo de unidades no se debe a la presencia de la reaccién de “afterburning”. Esta
reaccion, al igual que las demas presentes, se ve favorecida cuando se “enciende” a la
unidad. Sin embargo, se propuso también que el proponer que la FCC puede cambiar su
estado estacionario en condiciones en las que la oxidaciéon total del CO no es un

fendmeno importante (e.g. Arbel et al., 1995b), parece fisicamente equivocado.

En vista de la falta de conocimiento del proceso de FCC se utiliza la estimacién de
una temperatura promedio, basada en la suposicidén de un proceso de evaporaciéon
instantanea, como temperatura de alimentacién al reactor. Esto requiere de la estimacién
de un calor especifico de evaporacion del gaséleo. No se consideraron los procesos

cinéticos que pudiesen estar presentes en esta region.

Finalmente, es oportuno comentar que la ultima simplificacion descrita se hace
Unicamente por la falta de datos de operacion, y experimentales a nivel faboratorio, del
proceso de contacto del catalizador y el gasoéleo. Puede ser que en esta region de la
unidad de FCC se lleve a cabo una buena parte tanto de la desintegracién del gasoéleo
como de la coquizacion del catalizador. Pero con los datos disponibles y con los medios
para analizar ese tipo de procesos aun se requiere de tiempo antes de poder incorporar
esa region al modelo de la unidad de FCC. De hecho, esa simplificaciéon es comun en la
literatura (e.g. Venuto y Habib, 1978; McFarlane et al., 1993; Arbel et a/., 1995a).
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Resumen

El modelado del sistema acoplado Reactor - Regenerador se lleva a cabo via la
transferencia de ciertos valores de las variables de estado de un reactor al otro. El
catalizador que se utiliza es comun a ambos reactores. Asi, al momento de
intercambiarse entre reactor y regenerador conserva su temperatura, flujo masico y la
fraccidbn masica de coque adsorbida a su superficie, lo cual es consecuencia de la forma
de la funcién propuesta para la actividad (ec. 2.11). Cuando el catalizador se transfiere
del regenerador al reactor se considera, ademas, la existencia de una evaporacion
instantanea del gaséleo a la entrada de la unidad. En este Ultimo proceso, el flujo masico
de catalizador se mantiene constante y, debido al balance de energia, la suma de calores

latentes y sensibles de las corrientes se conserva.

Este capitulo, el cual presenta resultados de simulacién y su comparacién con o
publicado, se enfoca al estudio de la dinamica a lazo abierto del sistema. Esto sugirié las
condiciones de operacién optimas, relacionadas con las de operacion industrial, asi
como la identificacidon de algunos de los problemas a resolver al momento de
implementar un control. Al mismo tiempo, se puso de manifiesto que el sistema de
reactores acoplados es altamente interactivo y, como ha sido observado en ofros
sistemas reaccionantes, al tenerse un cambio dinédmico en las condiciones de operacién,
no siempre se regresa al estado estacionario inicial después de restablecer las
condiciones originales de operacion. Ademds, desde el punto de vista de la solucién del
modelo matematico, cabe notar que si el modelo es resuelto integrando las ecuaciones
diferenciales durante la perturbacion, la soluciéon que se alcanza es diferente a aquella a
la que se llega si se evaltan las condiciones para el estado estacionario que se tendria si
inicialmente esas fueran las condiciones de operacion. Esto ha sido observado también

por otros autores, por ejemplo Elnashaie y El-Hennawi (1979) y Lépez-lsunza (1992).
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La simulacién de la dinamica de la unidad de FCC se llevé a cabo partiendo de
un estado estacionario de referencia. Este se determiné dando el flujo de alimentacion de
gasoleo (66.34 kg/s 6 239 ton/h) y la tasa de recirculacion de catalizador relativa a la
alimentacién (6.34 6 1514 ton/h). Una vez resuelto el modelo para el estado estacionario
se implementaron algunas perturbaciones a fin de resaltar las caracteristicas de la
dinamica predicha por el modelo. Los resultados obtenidos se muestran por grupos,
dividiendo cada grupo segtin el reactor en el que se aplicaron las perturbaciones. Para
llevar a cabo el andlisis de la dinamica del sistema acoplado, se implementaron varios
casos de simulacién, cada uno de ellos incluyendo alguna perturbacién caracteristica de
la operacién o alguna accién de control tipica. El analisis de los resultados obtenidos en
los cinco primeros casos simulados fue presentado en el congreso DYCORD+1885, el
cual trata de Dinamica, Control y Disefio de Reactores. Una copia de la publicacién

original se encuentra en el apéndice V.

Casos Dinamicos 1. Perturbacion al Reactor

Las variables externas que afectan directamente al reactor son las condiciones de
alimentacién de gaséleo, ie., su flujo y temperatura, asi como el cambio de la tasa de
circulacién de catalizador. A pesar de que un cambio en esta tasa de es una
perturbacién tanto para el reactor como para el regenerador, se clasificé entre las
primeras, debido a que en los esquemas de control cominmente aceptados (McFarlane
et al, 1993) se utiliza esta estrategia para controlar la respuesta del reactor,

principalmente. En este apartado se estudian cinco casos dinamicos tipicos.

Variacion senoidal de la temperatura de alimentacién del gaséleo

Como primer caso de estudio se propuso una variacién senoidal de la temperatura de
alimentacion del gaséleo, con una amplitud de 15°C y periodo de 20 minutos. Esta
perturbacién actué sobre el sistema durante 120 minutos, y después se restablecieron

las condiciones originales de operacién. La respuesta del sistema a la perturbacion
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suministrada en la temperatura de alimentacion se nota muy interesante (Figs. 5.1). La
temperatura a la salida del reactor sigue a la perturbacion con un retraso de un tiempo de
residencia (Fig. 5.1a). Este incremento en la temperatura favorece la producciéon de
coque en el reactor (Fig. 5.1c), asi como de las demas especies, a la vez de que
incrementa la temperatura de salida del catalizador. Esto provoca que el regenerador
experimente un incremento en su temperatura (Fig. 5.1.b) tanto porque recibe
alimentacién mas caliente, como porque se ve favorecida la tasa de combustién de
coque en el catalizador. Asi, una vez que se han restablecido las condiciones de
operacion originales no se vuelve a alcanzar un nuevo estado estacionario, sino que el
regenerador oscila haciendo oscilar al reactor también. Estas oscilaciones se siguen
presentando aun 60 minutos después de que la perturbacién ha sido retirada, no
alcanzandose un nuevo estado estacionario durante el tiempo simulado. Sin embargo, se
puede notar que la tendencia del sistema es a aumentar su temperatura. Debido a la falta
de parametros industriales, el punto de la alta sensibilidad a la temperatura se deja
ablerto. Al recibirse la perturbacion, el cambio en la temperatura de alimentacién
manifiesta respuesta inversa en la temperatura global del sistema y en el rendimiento
hacia gasolina. El mayor rendimiento se obtiene a costa de una disminucién en la
conversion global del gaséleo, debido a que por la mayor formacion de coque el

catalizador disminuye su actividad.

La respuesta del regenerador influencia fa temperatura global del sistema y, aun
después de haberse retirado la perturbacion, la temperatura de salida del reactor
continta oscilando, siguiendo las oscilaciones en el regenerador. Un punto importante a
notar es que la producciéon de coque se encuentra acoplada con las oscilaciones en la
temperatura de operacion del reactor, en lugar de estarlo con la temperatura de
alimentacién. Esto provoca que cuando la temperatura del regenerador aumenta,
forzando con ello a la del reactor, la produccién de coque la siga. Durante todo el tiempo
desde que la perturbacion fue iniciada, la produccion de coque se mantiene alta por el
efecto de la temperatura. Y por las mismas razones, durante los periodos en que la

temperatura del regenerador muestra un maximo, la cantidad de coque también lo hace
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(Figs. 5.1 b y c). Este comportamiento tiene una gran influencia en la conversion del
gasoleo, debido nuevamente a que la actividad del catalizador se ve notablemente
disminuida por la acumulacién de coque. Al restablecer las condiciones originales de
operacién el regenerador no es capaz de quemar el coque formado. Esto provoca que
una buena parte de é| sea recirculado al reactor, por lo que la conversién global de

gaséleo no vuelve a incrementarse durante el tiempo simulado.
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Figura 5.1. Variacién senoidal a la temperatura de alimentacion. a) rendimiento y
temperatura en el reactor. b) temperatura y coque en el regenerador. ¢} conversioén de

gasdleo y producciéon de coque en el reactor.
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Variacion def flujo mésico de gasdleo alimentado

La segunda perturbacion elegida fue fa variacion del flujo masico de gaséleo alimentado.
Esta tiene dos importantes efectos sobre la operacion de la unidad de FCC. Primero, la
relacion (catalizador/gaséleo) cambia ya que se tiene una diferente proporcién de
reactivo para una misma cantidad de catalizador. Esto tiene un efecto directo sobre la
conversioén de gaséleo que se puede alcanzar. El segundo efecto tiene que ver con el
balance global de energia de la planta, ya que la cantidad de calor requerida para
evaporar el gasoleo varfa en proporcién directa a la cantidad de éste. Por lo tanto, se
puede esperar que el efecto neto de un cambio en el flujo de gasédleo ocasione

respuestas que estén en conflicto. Se simularon los siguientes dos casos:

o Decremento en escalén del 2.5% en el flujo méasico de gaséleo alimentado (233

ton/h) y restablecimiento de las condiciones de operacidén después de 60 minutos.

o Aumento del 2.5% en el flujo de gasdleo alimentado (245 ton/h) y restablecimiento de

las condiciones originales después de 60 minutos.

Al disminuir el flujo masico de gaséleo alimentado se nota inmediatamente que la
temperatura del reactor se incrementa, porque el monto de catalizador proveniente del
regenerador no se ha disminuido vy, por ello, el calor disponible para evaporacién de la
alimentacién es proporcionalmente mayor. El efecto que se tiene tanto en el rendimiento
hacia gasolina (Fig. 5.2a) como en la conversion de gasdleo (Fig. 5.2¢) es un
incremento. Sin embargo, al inicio de la perturbacion, tanto la produccién de coque como
la conversién global exhiben un comportamiento peculiar (Fig. 5.2¢). Esto se debe a que
la primera respuesta del sistema al aumento de temperatura es una mayor formacién de
coque, lo cual disminuye la actividad del catalizador. Sin embargo, dado que ef aumento
de temperatura continlia después de esta primera respuesta debido a que una mayor
cantidad de coque en el regenerador promueve una mayor generacién de energia, la
tendencia inicial se invierte. Este segundo efecto se ve favorecido, ademas, porque el

regenerador comienza a recibir un catalizador que estd mas caliente que el
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anteriormente manejado, favoreciéndose un aumento de temperatura global del sistema
(Figs. 5.2 a y b). Luego, como la combustién de coque se esta viendo altamente
favorecida en el regenerador, el catalizador que se recircula hacia el reactor lleva una
cantidad menor de coque (Fig. 5.2 b). Ambos efectos favorecen que la conversién global
del gaséleo se desplace hacia un valor maximo (Fig. 5.2c). En este caso, nuevamente se
nota que la tendencia a la respuesta inversa del sistema lo cual es un resultado de la

combinacion de efectos opuestos.
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Se puede notar que cuando la perturbacion ha sido eliminada, el regenerador
continua calentando al sistema (Fig 5.2 a y b), por lo que la temperatura del reactor no
disminuye (Fig. 5.2 a). Al parecer, el sistema ha sido llevado a un estado estacionario
diferente. Esto vuelve a poner de manifiesto que para las mismas condiciones de
operacion se pueden alcanzar diferentes estados estacionarios, dependiendo de la
historia del sistema, como lo ejemplifican algunos autores (e.g. Elshishini y Elnashatie,

1990a).

Cuando se incrementa el flujo masico de gaséleo alimentado, también se
incrementa la cantidad de energia utilizada para evaporar esta alimentacién. Por ello
cuando el sistema es perturbado de esta forma la respuesta inmediata es el
enfriamiento del reactor, lo que provoca el enfriamiento del regenerador también (Fig.
5.3). Esta baja en la temperatura del regenerador provoca que haya una caida en la
tasa de combustién de coque y, por tanto, que haya una acumulaciéon de éste. El
cogue que viaja con un catalizador que no estd completamente regenerado se
recircula hacia el reactor, lo que provoca, conjuntamente con la disminuciéon de
temperatura inicial, una fuerte caida en la conversién global del gaséleo. Durante el
tiempo que la perturbacién permanece, el coque mantiene un nivel elevado, que
aungue no es el maximo posible que puede alcanzar, es suficiente para mantener la

conversion decayendo.

Una vez que las condiciones originales de operacion se restablecen, el sistema
contintia con la tendencia hacia el apagado por algunos minutos mas. Sin embargo,
eventualmente, la tasa de combustién del coque empieza a ser importante de nuevo y
el regenerador se comienza a calentar. Este cambio es seguido de forma casi
inmediata por el reactor, el cual comienza a aumentar su temperatura y con ello la
conversion global de gaséleo también aumenta. Ei nivel de coque en el catalizador
parcialmente regenerado disminuye, pero como las tasas de reaccion en el reactor se
estan viendo favorecidas por las nuevas condiciones no hay una disminucién en el

nivel de coque del catalizador que sale del reactor. Como el catalizador que llega del
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regenerador lleva una cantidad menor de coque, hay una mejora en la produccion de

todas las especies, inclusive de coque.
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Figura 5.3. Incremento del flujo de gaséleo alimentado. a) rendimiento y temperatura en
el reactor. b) temperatura y coque en ef regenerador. ¢) conversién de gaséleo y

produccién de coque en el reactor.

El sistema en su conjunto tiende a regresar al estado estacionario original, el
estado nominal. La recuperacion de la tasa de combustion es lenta, por lo que la
recuperacion del estado de operacion toma mas de 450 minutos (no mostrada). Es

importante notar que en este caso, a pesar de que las condiciones de operacion
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fueron cambiadas de forma drastica, el sistema no se va hacia el estado de apagado,
el cual se supone que es estable, dado que la perturbacion fue retirada en un tiempo
corto con respecto a aquel que se requeriria para provocar una saturaciéon de coque

en el catalizador.

Variacién de la tasa de circulacion de catalizador

Cuando una unidad de FCC se perturba mediante un cambio en la tasa de circulacion de
catalizador, el efecto neto es la alteracion del balance de energia de ambos reactores.
Esto se debe a que el catalizador sélido es utilizado como vehiculo de transferencia de
calor. En el caso de un incremento en esta tasa, inicialmente hay un monto mayor de
energia fluyendo entre los reactores. Sin embargo, el inventario de energia en el
regenerador dismihuye proporcionalmente al tiempo de residencia del catalizador en
éste. Desde el punto de vista del reactor, para el mismo caso, hay un monto mayor de
energla disponible para la evaporacion de la alimentacién y para las reacciones de
cragueo, situacion que favorece tanto la conversién del gaséleo como el rendimiento
hacia gasolina. Pero, al mismo tiempo, la producciéon de coque se ve también favorecida,
lo que ocasiona una desactivacidn mas rapida del catalizador. Estos fendémenos
opuestos dentro de la unidad de FCC pueden provocar un comportamiento complejo,
después de un cambio en la tasa de circulacion de coque entre reactores. Aunque la
produccién de coque puede verse favorecida, su tasa de combustion puede verse
disminuida. Dado que esta combustién es la fuente de energia de la unidad, si las
condiciones de reaccion son ‘favorables’ la unidad en su conjunto puede ser calentada y,
en el caso contrario, se podria llegar a enfriar. Ademas, debido a una acumulacién de
coque en la unidad, el reactor puede apagarse. El efecto global de esta saturacion de
coque dentro de la unidad es conocido como el apagado por el efecto bola de nieve
(snowball quenching) (Edwards y Kim, 1988), y constituye otro motivo para esperar un
comportamiento complejo después de esta perturbacion. En este apartado se simularon

los siguientes casos dinamicos:
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¢ Incremento en escalon del 3% en la tasa de recirculacion del catalizador (1560 ton/h)

restableciendo las condiciones originales después de 120 minutos.

e Reduccién en escaldén de un 3% en la tasa de recirculacion del catalizador (1470

ton/h), restableciendo las condiciones originales después de 120 minutos.

La respuesta del sistema cuando se incrementa la tasa de recirculacion del
catalizador (Fig. 5.4) presenta respuesta inversa en el flujo de coque vy,
consecuentemente, en conversiéon de gaséleo, debido a que ésta esta en funcién de la
actividad catalitica, la cual disminuye al aumentar el coque presente. Debido a que la
cantidad de energia que se suministra al reactor es mayor, su temperatura se
incrementa. Como en todos los casos, la tendencia del rendimiento hacia gasolina es el
mismo que el de la temperatura pero, desventajosamente, el rendimiento hacia coque
también se ve favorecido. Este conflicto entre la conversion de gasoéleo y la temperatura
es una de las causas que ocasionan la respuesta inversa del sistema. Este resultado
esta de acuerdo con lo observado por otros autores (Nace y Weekman, 1970; Lee y

Kugelman, 1973; Jacob et al., 1976; Edwards y Kim, 1888).

Ya que después de la perturbacién aumentan tanto el coque como el aire
disponible para quematrlo, el sistema presenta una ligera disminucién de los niveles de
coque inicialmente alcanzados. La temperatura global del sistema se incrementa debido
a una tasa mayor de combustién en el regenerador (Fig. 5.4b). Se puede notar ademas
otra importante relacién entre ambos reactores. La evaporacién instantanea del gaséleo
alimentado absorbe energia, la cual es suministrada por el catalizador caliente que llega
del regenerador. Si el flujo masico de catalizador se incrementa, entonces existe una
mayor cantidad de energia disponible para este proceso. Consecuentemente, la
temperatura de la mezcla reaccionante en el reactor es mas alta. En este caso en
particular, el catalizador que llega a la entrada del reactor lo hace cada vez mas caliente.
Es importante notar que el monto de coque recirculado del regenerador hacia el reactor
se incrementa al inicio del tiempo de perturbacién. Esta respuesta se debe a que el

monto de catalizador circulado es mayor. La concentracion de coque remanente
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adsorbido decrece debido al aumento de temperatura del regenerador y, por lo tanto, de

la tasa de quemado del coque.

Al restablecer las condiciones del estado estacionario original se nota una
importante caracteristica del sistema. La dindmica de la FCC la lleva hacia un estado

diferente al que habia antes de perturbar al sistema.
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Figura 5.4. Incremento a la tasa de recirculacion de catalizador. a) rendimiento y
temperatura en el reactor. b) temperatura y coque en el regenerador. ¢} conversion de
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En este caso en particular el sistema exhibe un proceso de apagado, debido al
efecto combinado de la disminucién de la temperatura a la entrada del reactor y en la
producciéon de coque, lo que provoca el enfriamiento del regenerador, por el fendbmeno
de “snow ball quenching” (Edwards y Kim, 1988), evidencia de la no estabilidad del
estado estacionario de operacion. Este fendbmeno de multiplicidad de estados de
operacion, para las mismas condiciones, dependiendo de la historia del sistema, ha sido
observado en otros sistemas de reaccién quimica, asf como en la FCC (p. ej. Elshishini y

Elshinae, 1990).

Finalmente, es importante observar que al momento de eliminar la perturbacién se
tiene respuesta inversa en las variables seguidas. E! flujo masico de coque inicialmente
disminuye, debido al cambio en el flujo masico de catalizador recirculado, pero dado que
el sistema completo se enfria, la respuesta definitiva es que el flujo mésico de coque

hacia el reactor aumenta (Fig. 5.4b) apagando al sistema.

En el caso de una disminucién en la tasa de recirculacion de catalizador, el
efecto neto sobre el balance de energia es el opuesto al caso anterior. Sin embargo, el
conflicto entre las variables sigue siendo el mismo. Un decremento de esta tasa
incrementara el inventario de energia en el regenerador. Por lo tanto, cualquier tasa de
reaccion se vera favorecida. Asi, si tanto el aire con el que se opera como el coque
que se acumula son suficientes, el regenerador registrard un aumento de temperatura
al operar bajo esta influencia. Como el regenerador tiene una gran influencia en la
operacién del sistema en su conjunto, esta situacién favorecerd a ambos reactores.
Puede notarse que la primera respuesta del reactor se dara en sentido opuesto al que
finalmente tomara, ya que éste experimentara el efecto de un monto menor de energia
disponible para la evaporacién del gasoleo y las reacciones de craqueo. Sin embargo,

el calentamiento del sistema invertira esta tendencia.

La respuesta en la produccion de coque cuando la tasa de recirculacién de
catalizador es disminuida exhibe respuesta inversa al momento de iniciar la
perturbacion (Fig. 5.5). Esta situacion es causada porque se tiene un incremento en

su produccién en el reactor, situacién que es opuesta al favorecimiento de su
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combustion debido a la acumulacién de energia en el regenerador. Después de unos
minutos, la combustion se ve tan favorecida que el coque es eliminado casi
completamente del catalizador, la temperatura global del sistema aumenta y en el

reactor aumentan tanto [a conversion global de gaséieo como el rendimiento hacia

gasolina.
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Después de 120 minutos, cuando las condiciones originales de operacion se
restablecen, la produccién de coque se incrementa nuevamente (Fig. 5.5¢). Sin
embargo, el regenerador estd lo suficientemente caliente como para quemar este
coque. Debido a este fendémeno el catalizador regresa al reactor con una fraccion
menor de coque, la conversiéon de gasoéleo alcanza su méaximo, el cual nunca
sobrepasa al 93.5% (Fig. 5.5¢). Este efecto se puede modelar en funcién del tipo de
catalizador usado o del gaséleo alimentado, indirectamente, vfa la tasa de pérdida de
actividad. En este caso en particular, el sistema ha sido llevado a un nuevo estado
estacionario, el cual se alcanza alrededor de 55 minutos después. Este estado se
caracteriza por poseer altas conversiones tanto de gaséleo como de coque, el cual se
quema completamente en el regenerador y se conoce como el estado “encendido” (ver

por ejemplo Iscol, 1970; Edwards y Kim, 1988).

La existencia del estado estacionario encendido, el cual es éptimo, ha sido
reportada, junto con la conclusion de que puede encontrarse disminuyendo la tasa de
recirculacion de catalizador (Elshishini y Elnashaie, 1990). Sin embargo, segun puede
notarse, la temperatura necesaria de operacién del regenerador es de
aproximadamente 1012 K (Fig. 5.5b). Esta situacion viola las restricciones de
temperatura maxima de operacién de los ciclones de la unidad de FCC (McFarlane et

al., 1993).

En los dos casos simulados previamente se pudieron notar dos caracteristicas
importantes de este sistema. En primer lugar, la dinamica de la unidad de FCC es muy
sensible a cambios en el inventario de catalizador en los reactores. También lo es a
cambios en el inventario de coque. Ello se debe a que ambas variables tienen una gran
influencia sobre el balance de energia del regenerador, el cual maneja el balance global
de energia. En segundo lugar, la manipulacién de la tasa de recirculacién de catalizador
como una accién de control no es trivial, ya que el sistema puede presentar respuestas
dinamicas diversas, dependiendo del tiempo de residencia del catalizador en el
regenerador, lo cual influencia cambios en la produccion y combustién de coque. El

hecho de que el coque es una de las variables mas importantes del sistema dinamico y
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de gue no se puede considerar como independiente ha sido descrito desde hace mucho
tiempo (por ejemplo Pohlenz, 1963; Iscol, 1970). Finalmente, se pudo notar que durante
un cambio en las condiciones de operacién, si el sistema esta operando en el estado
estacionario nominal puede presentar respuesta inversa, en tanto que si esta en el

estado encendido este no es el caso.

Casos Dinamicos 2. Perturbacioén al Regenerador

Otra accién de control que se aplica cominmente a unidades de FCC es el cambio del
suministro de aire al regenerador. Dado que el aire entra a una temperatura menor a la
de operacion el balance de energla se ve afectado. Pero, ya que la capacidad calorl(fica
de los sélidos presentes es mayor a la del gas que entra, el cambio en temperatura
puede no ser muy grande. Por otro lado, al cambiar ei flujo de aire también se cambia la
cantidad de oxigeno disponible para la combustion de coque. De esta forma, la
produccidén de energia se ve favorecida por un suministro mayor de aire, en tanto que
esta situaciéon también favorece el enfriamiento de la unidad. Debido a esta relaciéon
conflictiva entre las variables puede ser una causa del fenémeno de respuesta inversa.
Las simulaciones que se presentan consideran que se tiene un pequefio exceso de aire
presente, asi, la cantidad de oxigeno es suficiente aun en el caso en que se propone la
disminucién del flujo de aire alimentado. Las simulaciones hechas contemplan los

siguientes dos casos:

¢ Aumento del flujo de aire en un 10% y restablecimiento de las condiciones originales

después de 120 minutos.

e Disminucién del flujo de aire en un 5% vy restablecimiento de las condiciones

originales después de 120 minutos.

La respuesta del sistema a un incremento en el suministro de aire provoca, como
el primero de sus efectos, el enfriamiento del regenerador (Fig. 5.6). Consecuentemente,

la tasa de combustién de cogue disminuye aumentando su flujo hacia el reactor. En el
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reactor, esta situacion, y el hecho de que se estad recibiendo un catalizador mas frio,
provocan una caida en la temperatura, el rendimiento a gasolina y la conversion global
de gasoéleo. Aproximadamente después de 35 minutos de que la unidad ha estado
operando bajo estas condiciones, aun antes de que se restablezcan las originales, la
tendencia de las variables del regenerador se invierte debido a un incremento en la tasa

de quemado de coque, favorecida por la mayor cantidad de esta especie y de oxigeno
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que se encuentran disponibles. Asi, la temperatura del regenerador comienza a
aumentar incrementando con ello la temperatura del reactor vy, consecuentemente, el

rendimiento hacia gasolina y la conversion de gasoéleo.

Cuando la perturbacién se retira el sistema continia con la tendencia a la
recuperacion. A pesar de que la operacién continia cerca del estado estacionario
nominal, no se observa el fendémeno de respuesta inversa. Para el final del tiempo
simulado el sistema casi ha alcanzado nuevamente las condiciones de operacion de su
estado nominal, lo cual sucederé eventualmente. Cabe notar que en este caso, a pesar
de que la perturbacion del sistema lo llevé a acumular coque y a bajar su temperatura, al
restablecer las condiciones originales de operacién si se puede regresar al estado
estacionario nominal. Esta situacion demuestra que este estado no es inestable, lo que
se sabe previamente dado que se pudo simular la operaciéon a lazo abierto de la unidad
en este estado estacionario. Esta situacion motiva a un estudio mas profundo acerca de
las caracteristicas de los puntos de operacion nominal y encendido, tema que se tratara

en el siguiente capitulo de esta tesis.

Cuando se disminuye la cantidad de aire suministrado a la unidad de FCC se cae
en dos situaciones conflictivas. La primera es que uno de los agentes que enfrian la
unidad, el aire frio, se ve disminuido. Asi, es de esperarse que inmediatamente después
de esta perturbacién el regenerador exhiba un calentamiento. Sin embargo, también se
puede llegar a agotar el oxigeno disponible para la reaccion de combustion del coque, la
cual es la principal fuente de energia dentro de la unidad, lo que podria provocar un
enfriamiento. Simultdneamente, esto podria llevar a una mala regeneracién del
catalizador, situacién que afectarfa al reactor. Como segunda situacién se observa que la
temperatura del reactor tiende a seguir a la del regenerador. Pero al mismo tiempo, si el
catalizador estd4 parcialmente desactivado, [as reacciones endotérmicas de craqueo
pueden ser mas lentas, cayendo la conversiéon global del gaséleo y provocando asi que
se utilice una cantidad menor de energia. Con esto, se le podria dar al regenerador la
oportunidad de que se recuperase de esta perturbacion. Esta secuencia de dos

situaciones en conflicto puede ocasionar respuesta inversa en el sistema.
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En el momento en que el sistema se perturba por una disminucion en el flujo de
aire alimentado todas las variables muestran respuesta inversa (Fig. 5.7) de manera
similar al caso anterior. Ya que uno de los agentes de enfriamiento del regenerador fue
disminuido, la respuesta de éste es un aumento en su temperatura. Esta situaciéon

provoca el esperado aumento de temperatura del reactor.
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Ya que en las condiciones originales de operacién se consideré que habia un
20% de exceso de aire, la reaccion de combustion de coque no se ve limitada, y por ser
la fuente de energia del sistema, la tendencia de la temperatura es seguir aumentando y
el flujo de coque hacia el reactor disminuye. De esta forma, la tendencia original de las
variables se invierte. El mismo efecto se puede observar en la conversién del gaséleo; al
llegar catalizador mas caliente al reactor su temperatura aumenta. El efecto final es que
el sistema se mueva al estado estacionario encendido, en el cual permanece aun
despues de que la perturbacién ha sido retirada. Cabe notar que después de ese
momento ya no hay incremento en la temperatura del regenerador y que no se observa el

fendbmeno de respuesta inversa de ninguna de las variables.

Comparacion de los resultados obtenidos con lo reportado en la literatura

En la mayorfa de los casos de estudio presentados se notd que el comportamiento
simulado es complicado. Cuando el sistema estd operando en su estado estacionario
nominal y es perturbado se presenta el fenémeno de respuesta inversa. Este fenémeno
pone de manifiesto que existen diversas condiciones en conflicto, Sin embargo, aunque
estas situaciones son las mismas, cuando el sistema se encuentra en el estado
estacionario de encendido y es perturbado no se observa respuesta inversa. Esta
situacién, que parece opuesta a la anterior, manifiesta un fenémeno de inestabilidad. Sin
embargo, esta inestabilidad no es de la dinamica del sistema, ya que de ser asi, no se
podria llegar a simular el estado estacionario nominal ni se podria regresar a €l después
de haber perturbado al sistema. Este punto se deja abierto hasta el siguiente capitulo de

esta tesis, en el cual se propondra un analisis a la dinamica cero del modelo propuesto.

Por otro lado, existen dos particularidades del modelo utilizado. La primera es que
se considerd al reactor como un lecho transportado y el regenerador fue considerado
como un reactor continuo de tanque agitado. Aunque esta configuracion no es rara,
varios autores han considerado que ambos reactores son tanques agitados (por ejemplo.
Iscol, 1970; Lee y Kugelman, 1973; Edwards y Kim, 1988) o fluidizados (Elnashaie y EI-

Hennawi, 1979). Su idea estd basada en la configuracion de los sistemas Mobil IV
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(Avidan et a/., 1990). Sin embargo, aun en esa clase de unidades el catalizador caliente
proveniente del regenerador y el gasoéleo liquido se ponen en contacto en una seccion de
lecho transportado, la cual se supone que es utilizada simplemente como evaporador del
gaséleo. Otra particularidad del modelo es que contempla una funcion de actividad del
catalizador, la cual es capaz de modelar un decaimiento de la actividad catalitica, asi
como de contemplar parte de fa historia del catalizador mediante la consideracion de una
desactivacion inicial a la entrada del reactor (ver capitulo Il). EI modelado de estos
efectos tiene gran influencia en la prediccién de los fendémenos de encendido o de

apagado por efecto bola de nieve segun ha sido propuesto (Edwards y Kim, 1988).

Comparando las predicciones ofrecidas en este trabajo con aquellas del modelo
propuesto por Iscol (1970) se nota que aunque su estudio propone la existencia de
diferentes estados estacionarios de operacién, no fue capaz de determinar cual de ellos
era estable y cual no. Esto pudo haber sucedido ya que en su modelo los términos de
reaccion que dependen de la temperatura fueron representados mediante una funcion
cubica en lugar de la forma de Arrhenius. Asi que sus predicciones presentan un
comportamiento “bueno” cuando se modela al sistema alrededor del estado estacionario,
pero no es posible predecir el cambio de éste. La discusién que el mismo autor propone
sobre sus predicciones de estabilidad en sus estados estacionarios teéricos se basan en

los valores propios del sistema de ecuaciones linealizado.

Lee y Kugelman (1973) analizaron el comportamiento de la unidad de FCC
alrededor del estado nominal de operacion. Mediante la linealizacién de su modelo
concluyeron que ese estado es inestable, pero que era un estado operable ya que la
unidad de FCC se autocontrola via su balance global de energia. Para justificar esta
conclusion, proponen que los valores caracteristicos de su modelo linealizado son “muy
pequefios” y que, por lo tanto, indican que la operacién a lazo abierto es posible ya que
la unidad en realidad tiende a abandonar ese estado estacionario de una forma “muy
lenta”. Finalmente proponen que su modelo no revela las caracteristicas “verdaderas” de
la unidad. En este trabajo se propuso el uso de un modelo no lineal. La conclusién a la

que se ha llegado hasta este punto es que el modelo predice una operacién estable en el
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estado encendido de la unidad, aunque también predice ciertas anomalias alrededor del
punto nominal de operacion, aunque no se encontré inestabilidad de este punto. Una
forma de caracterizar esas anomalias puede ser mediante un analisis de la dinamica

cero predicha por el modelo. Este tema se tratara en el siguiente capitulo.

Edwards y Kim (1988) compararon los trabajos de Iscol (1970) y de Lee y
Kugelman (1973). Estos autores tampoco llegan a conclusién alguna acerca de la
posible multiplicidad de estados estacionarios o de su estabilidad. Las unicas dos
proposiciones adicionales que presentan, que parecen reforzar la idea de una dinamica
complicada alrededor del estado nominal de operacién, es que en unidades comerciales
de FCC de Shell es posible que se aicancen condiciones indeseables de reaccién como
funciéon de las condiciones de arranque de la planta. Ademas, proponen que la
contribucion de las reacciones endotérmicas en la remocion de calor del regenerador
debe ser explicitamente considerado en el balance de energia. En su trabajo estos
autores no presentan linealizaciones o herramientas semejantes para justificar sus
conclusiones. En este trabajo se utiliz6 un modelo no lineal el cual incluyé de manera
explicita al balance de energia del reactor en la simulacién de la unidad de FCC
completa. Sin embargo, se proponen algunas conclusiones acerca de la estabilidad del
modelo de la unidad, las cuales dan resultados que son coherentes con lo propuesto por

los mencionados autores.

Un punto que ha causado conflicto entre los autores que modelan unidades de
FCC es la posibilidad de la combustion total del monéxido de carbono formado durante
la combustion del coque. Edwards y Kim (1988) proponen que esta reaccién es la que
provoca que la unidad alcance el estado encendido. Sin embargo, Elnashaie y EI-
Hennawi (1979) proponen que tanto el estado nominal como el estado encendido
pueden ser encontrados con o sin combustién total del CO. Los resultados de estos
ultimos autores poseen el problema de que sus temperaturas maximas cuando
consideran la combustién del CO (1958 K) exceden las restricciones de la unidad, y la
temperatura de fusion de los ciclones. Arbel y cols. (1995b) al investigar la posible

multiplicidad de estados estacionarios proponen, de manera similar, que estos se
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pueden presentar con o sin la oxidacion del CO. Pero no proponen si es el caso de todos
los tipos de unidades de FCC en operacién, ya que segun su discusion, la mayoria de
los resultados los basan en “la experiencia” de los autores, pero no utilizando datos que
no hayan sido previamente publicados. Asi, aunque los rangos de operacion que
proponen estos ultimos autores son coherentes con las restricciones de temperatura
maxima de operacién, no proponen si ese tipo de fenémenos se observan normalmente,

o se presentan solo para algun cierto tipo de unidades.

Las simulaciones presentadas en este trabajo estan parcialmente de acuerdo con
la observacion dada por Edwards y Kim (1988) y Arbel y cols. (1995a). Sin embargo, se
encontré que la combustién del CO no es la causa del cambio de estado estacionario,
sino un efecto de éste, ya que al operar al regenerador a una temperatura mayor

cualquiera de las reacciones que se estén llevando a cabo se vera favorecida.

Otra proposiciéon importante de Edwards y Kim (1988), la cual esta en conflicto
con los resultados aqui obtenidos, es que para una tasa de recirculacién de catalizador
dada solo se puede encontrar un estado estacionario. Esta conclusion estad en contra,
inclusive, con el analisis de multiplicidad de estados estacionarios en un reactor continuo
de tanque agitado, ya que se considera multiplicidad de estados a la situacién en la que
para las mismas entradas, incluyendo al tiempo de residencia de las entidades
involucradas, se pueden obtener salidas diferentes. En este trabajo se simularon los
estados nominal y encendido para las mismas condiciones de operacién y con las
mismas entradas al sistema, considerando el caso en el que se presenten Unicamente
tres estados estacionarios. El estado estacionario que representa el apagado de la
unidad no se simulé. Sin embargo se sabe que teoricamente existe, aunque
operablemente no se podria alcanzar por corresponder a una situacién de operacion

diferente de la unidad, en la que la evaporacion de! gaséleo ya no se lieva a cabo.
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Una breve ojeada al estado estacionario ; dptimo?

El analisis del estado estacionario “6ptimo”, el cual se obtiene cuando se logra regenerar
completamente al catalizador, es interesante. Como ha sido discutido en este capitulo y
en el anterior, ese punto de operacién ha sido propuesto como estable por diversos
autores. Esto se debe a que corresponde a un estado estacionario estable en el
regenerador. El resultado coincide con otras proposiciones acerca de la posibilidad de
encontrar multiplicidad de estados estacionarios en la operacién de los sistemas de FCC
(Edwards y Kim, 1988; Elshishini y Elnashaie, 1990; Arbel et al, 1995b). Por ser un
“punto de operacién” netamente teérico, se puede inferir que la posibilidad de
encontrarlo depende fuertemente de la forma del modelo utilizado para el regenerador.
Otros autores que lo reportan proponen modelos de la misma forma, tanque
perfectamente agitado para los soélidos y burbujas cruzando el lecho en flujo pistén. Sin
embargo, hay una gran discusién, y algunas veces diferencias en los criterios de
evaluacién de los parametros de transferencia de calor y masa que deben de utilizarse.
Por ejemplo, Lee y Kugelman (1973) llegaron a la conclusion de que la unidad FCC no
exhibe multiples estados estacionarios dentro de la regién de operaciéon. Sin embargo,
no niegan la posibilidad de que sean potencialmente probables, una vez que las
restricciones mecanicas no sean tomadas en cuenta. El modelo utilizado por esos
autores es de la misma forma que el que se propone en este trabajo, pero fue linealizado
alrededor del estado estacionario de operacion. El analisis de la multiplicidad se llevé a
cabo en la zona delimitada por las restricciones operacionales, las cuales no incluyen la
operacién a 1120 K, por supuesto. El analisis de la multiplicidad potencial hecho por
Edwards y Kim (1988), llega a la conclusion de que efectivamente puede existir
multiplicidad, pero nunca llega a proponer cual seria el punto que se obtendria. Cabe
notar que proponen que el estado estacionario encendido se obtiene cuando se opera
bajo condiciones de oxidacién total del CO en fase gaseosa y que el estado intermedio
sucede cuando esta situacion no se cumple. Al igual que el de Lee y Kugelman (1973),
su analisis se basa en modelos de tipo tanque agitado, semiempiricos, y las restricciones

se proponen en funcién de la operabilidad de la planta.
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Sin embargo, existen proposiciones mas completas acerca de la existencia de
multiples estados estacionarios en el sistema de FCC. Elnashaie y El-Hennawi (1979)
proponen un modelo de dos lechos fluidizados acoplados. Al resolver el sistema de
ecuaciones algebraicas no lineales que resultan al modelar el estado estacionario, los
autores encuentran que se pueden predecir una gama de estados estacionarios
“posibles”, en funcién de las condiciones de alimentacion y de los parametros
propuestos. Dentro de los posibles resultados reportan la localizacion del punto éptimo
de operacion en el plano de fase, para una temperatura de operacién del regenerador de
1958.5 K. Se puede observar que este estado esta fuera de la zona de operabilidad.
Elshishini y Elnashaie (1990a), rectifican ese mismo modelo y encuentran que es una
herramienta sumamente flexible en el estudio de problemas de bifurcacién, ya que se
pueden proponer diferentes estados estacionarios en funcién de casi cualquier
parametro del modelo, inclusive del didmetro de la burbuja que se haya propuesto para
estimar los coeficientes de transporte, situacion que analizan posteriormente (Elshishini
et al., 1992). Los mismos autores (Elshishini y Elnashaie, 19905) proponen que es
posible complicar méas la grafica de bifurcaciéon alrededor del estado estacionario si se
implementa la refractabilidad de la alimentacién dentro del esquema cinético. El
resultado neto de esta modificacién es el involucrar un parametro adicional al sistema.
Una contribucién importante que realizan estos autores es el demostrar que la solucién
del estado estacionario en discusién se puede obtener proponiendo que existe la
oxidacién total del CO en fase gaseosa en el regenerador, o sin ella. Esta observacion

difiere de lo propuesto por Edwards y Kim (1988).

Por ofro lado, también existe la proposicién de que la condicién de oxidacién total
del CO en fase gaseosa puede no ser la determinante en la obtencién de estados
estacionarios multiples. McFarlane y cols. (1993), proponen que una importante
estrategia de control del sistema de FCC es que se obtenga oxidacién del CO antes de
que los gases de combustién lleguen a los ciclones que se encargan de separar el
catalizador. Esto se debe a que es factible que la oxidacién se lleve a cabo dentro de

estos dispositivos, situacién que puede provocar un aumento de temperatura por encima
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de las restricciones impuestas por el material de construccion, esto es, por encima del
punto de fusion del acero. El esquema que proponen para modelar y controlar a una
FCC tipo IV, contempla la necesidad de la oxidacion total del CO como una importante
restriccién de disefio del sistema. Sin embargo, dado que como en todas las plantas de
FCC, el regenerador es un lecho fluidizado, se puede notar que las propuestas
condiciones normales de operacion coinciden con aquellas requeridas para operar en el
estado estacionario intermedio. Por tanto, su modelo predice la operacién en el estado

estacionario intermedio, aun bajo la restriccién de oxidacién total del CO.

Las referencias mencionadas, y algunas otras, hacen énfasis en que la existencia
de los diferentes estados estacionarios queda justificada debido a que el modelo
matematico propuesto presenta varias soluciones para las mismas condiciones de
operacién. Sin embargo, todos ellos proponen que el sistema de FCC esta constituido
por dos reactores de tanque agitado acoplados. Cada uno de estos reactores es un
generador potencial de soluciones multiples, aunque en el caso de considerar a las
reacciones de craqueo endotérmicas se estd suprimiendo esta posibilidad para el
reactor. Pero cuando se tiende a aglomerar a ambos reactores en un solo sistema de
craqueo-regeneracion, el resultado global es el de un sistema exotérmico, que puede
presentar multiples estados estacionarios. Esta proposicion parece ser sumamente
comun (por ejemplo: Kurihara, 1967; Weekman y Nace, 1970; Lee y Kugelman, 1973;
Edwards y Kim, 1988; Mohanty et a/., 1990).

En su proposicion, Arbel y cols. (1995b) presentan una serie de graficas de calor
producido contra calor eliminado con respecto de la temperatura, proponiendo que se
pueden obtener entre uno y cinco estados estacionarios teéricos de operacion. Por
supuesto, la pendiente de la linea de calor eliminado es una funcién de los parametros
de transferencia de calor, tales como el coeficiente de transporte y su area de
transferencia. La resolucion del balance de energia se lleva a cabo mediante la
aglomeracién de ambos reactores dentro de un solo balance global de energfa,
concluyendo que los resultados se pueden tomar simplemente como promedios. Al final

concluyen que lo méas factible es que la unidad opere en una zona de tres estados
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estacionarios probables, en cuyo caso el estado estacionario intermedio es inestable. A
pesar de que bajo esta hipétesis el estado estacionario de operacién es el encendido, al
ser perturbado mediante un cambio en escal6n a la tasa de circualcién de catalizador el
sistema exhibe respuesta inversa, situacién que en este trabajo solo se observé para el

estado intermedio y no asi para el encendido.

Existe otra tendencia diferente, al parecer menos explorada, que consiste en la
proposicién de un reactor de lecho transportado, un sistema de parametros distribuidos,
acoplado con un regenerador que puede presentar multiplicidad debido a recirculaciones
internas (Lépez-lsunza, 1992) o simplemente por ser un tanque agitado o un reactor de
lecho fluidizado, esto es, un sistema de parametros aglomerados (Grosdidier et al., 1993;
McFarlane et al., 1993; Zheng, 1994). Debido a que en este caso el reactor no es un
generador potencial de soluciones multiples, al menos para los parametros de operacion
de la FCC, el comportamiento del sistema obedece a la tendencia marcada por el
regenerador, el cual ademas es el que domina la dindmica global. Una desventaja
importante de modelar al regenerador como un tanque agitado, es que se pierde la
capacidad de representar los perfiles de concentraciéon y temperatura reales. Lépez-
Isunza (1992) discute algunos detalles acerca de su presencia en la operacién. Sin
embargo, es comunmente aceptado que la dinamica global de la planta se puede
representar inicamente como funcién del valor de concentraciones y temperaturas a la
salida del regenerador. Ademas, se tiene la limitante de que la disponibilidad de datos de
operacién industrial no es muy vasta, de hecho, la mayoria de esos datos son
considerados como propiedad privada. Y desde el punto de vista de la solucion de los
modelos asi obtenidos, el tiempo disminuye de manera importante, por lo que puede ser,
al menos por el momento, una mejor opcién para fines de control (Ljunquist et af.,
1992).

Otro punto a notar es que la proposicién comtn de que el estado estacionario de
operacion es seudoestable, se basa en la solucién del modelo del estado estacionario del
sistema. Sin embargo, al llevar a cabo la simulacién de su dinamica, se encontré que

bajo ciertos cambios en la operacién, tales como un ajuste en la tasa de alimentacién de
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gasoéleo, que tienen que ver con el inventario de energia en el regenerador, producen un
fenobmeno no obvio desde el punto de vista de la dinamica, respuesta inversa, ademas
de que el sistema es capaz de regresar a su estado de operacién intermedio, lo cual lo
presenta como un atractor de soluciones a lazo abierto y, por lo tanto, no se le puede
considerar inestable. Este comportamiento pone de manifiesto la necesidad de llevar a
cabo un analisis adicional desde el punto de vista de la dinamica de sistemas no
lineales. Ese es campo del analisis de la controlabilidad de procesos, objetivo del

siguiente capitulo.

Sumario de la Dinamica del Sistema

En este capitulo se model6 la operacién de la unidad de FCC en su conjunto. Elio
requirié del modelado del funcionamiento acoplado de los dos reactores que constituyen
al sistema. Ambos reactores mostraron una gran interaccién al funcionar acoplados, lo
cual es comunmente aceptado. Ademas, la manipulacién del flujo masico de catalizador
como variable de control demostré no ser trivial, ya que puede presentarse el fenémeno
de respuesta inversa al cambiar esta variable. Desde el punto de vista de la dinamica del
sistema, se observé el fenémeno de multiplicidad de estados estacionarios. Esto resulta
ser sumamente importante para la implementacién del control de la planta, ya que no se
puede estimar a priori el desempefio después de un cambio en las condiciones de
operaciéon. Sin embargo, la multiplicidad de soluciones del sistema de FCC depende
solamente de la multiplicidad potencial exhibida por el regenerador. Mas aun, si el
regenerador se encuentra operando en el estado estacionario intermedio pudiera exhibir
bifurcacién alrededor de este punto. El reactor no exhibe bifurcaciéon bajo las condiciones

de operacion estudiadas, cercanas a las de operacion de la planta.

La sensibilidad del sistema respecto de la tasa de recirculacion del catalizador es
alta. La modificacién de este parametro puede provocar rapidos cambios en la respuesta

del sistema, ademas de que es posible encontrar, al menos, otro posible estado



DINAMICA DEL SISTEMA 99

estacionario de operacién de la FCC. La sensibilidad del sistema al suministro de
gasoleo no es tan grande, como a la tasa de recirculacion. Cuando el sistema es
perturbado por la modificaciéon de esa variable es posible recuperar las condiciones de
operacién mediante el reajuste al valor original. El problema es que la modificacion de
esa variable promueve respuestas sumamente lentas, desde el punto de vista de la
operabilidad de la planta. A pesar de la simplicidad del modelo del regenerador, ha sido
posible la prediccion de fenémenos tales como la bifurcacion de las condiciones de
operacién en estado estacionario, y la multiplicidad de las mismas. Los mismos
resultados han sido reportados al simular al sistema de FCC utilizando modelos mas

complejos, tales como los de lechos fluidizados.

La respuesta del sistema de FCC en su conjunto puede manifestar respuesta
inversa cuando se le suministra una perturbacién en el flujo de aire o en la tasa de
recirculacién de catalizador. Fisicamente, esto se debe a que se modificd la tasa de
combustion del coque y con ello el inventario de energia dentro del regenerador. Dado
gue el sistema es sumamente sensible a este parametro, nuevamente su respuesta no
fue trivial. Sin embargo, cabe notar que tanto la modificacion del flujo de aire como la de
la tasa de recirculacién de catalizador son practicas comunes en el control del sistema
de FCC.

Aun y cuando el estudio de los diferentes estados estacionarios de las unidades
de FCC ha sido motivo de diversas publicaciones, se puede notar que aun se tienen
lagunas en el comportamiento del sistema a las condiciones de operacién industrial. Por
ello, se ha propuesto una variedad de posibles comportamientos alrededor del estado
estacionario nominal de este tipo de unidades. Bifurcacién y multiplicidad de uno a cinco
estados estacionarios son algunas de las tendencias. Por ello, es necesario continuar
con el estudio de este problema, pero no solo desde el punto de vista del analisis de
estados estacionarios, sino ademas incluyendo el estudio de la dinamica del sistema. Un
andlisis de la controlabilidad del sistema ser4 util en este aspecto, ya que como se pudo
notar, la respuesta del sistema a perturbaciones tipicas de la operacién industrial no es

trivial, debido a la alta interaccion que existe entre los reactores que lo conforman.
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CAPITULO VI

UN ANALISIS DE LA CONTROLABILIDAD DEL SISTEMA
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Resumen

Aun y cuando es sabido que el estado estacionario de operacién nominal de las
unidades de FCC es controlable, ya que en &l operan, se ha propuesto que puede ser
seudoestable. Por tanto, es atractivo explorar sus caracteristicas dinamicas, las que
finalmente tendran influencia en su controlabilidad. Una forma propuesta para evaluar
estabilidad y controlabilidad de sistemas dinamicos es el estudio de su dinamica cero, la
cual es equivalente a los ceros de la funcién de transferencia en sistemas lineales (p. ej.
Kravaris y Kantor, 1990; Daoutidis y Kravaris, 1991). En este capitulo se presenta una
aproximacion a la evaluacién de la dinamica cero del sistema modelado. El analisis
realizado se basa en la suposicién de que el estado de operacién nominal puede ser
seudoestable debido al comportamiento del regenerador, a juzgar por el analisis de sus
posibles estados estacionarios (Ver Cap. IV). Sin embargo, desde el punto de vista de la
dinamica del sistema, se pudo notar que la seudoestabilidad referida se refleja en un
comportamiento complicado de la respuesta del sistema cuando se le perturba.
Respuesta inversa y la posibilidad teérica de multiplicidad de estados de operacién
fueron simulados. El segundo estado estacionario teérico, aquel que se alcanza cuando
se tiene una regeneracién completa del catalizador, se encontré fuera de la region
delimitada por las restricciones mecéanicas del reactor. Sin embargo, este estado
estacionario es también de interés ya que, segun lo propuesto por varios autores es
estable. Esto ya fue analizado en el capitulo anterior y se encontré coherencia con estas

proposiciones.

Por otro lado, el control de las unidades de FCC tiene como principal funcién la de
conservar el estado de operaciéon a pesar de que el sistema sea perturbado. Una de las
caracteristicas mas importantes encontradas durante el analisis de la dinamica es la
presencia de respuesta inversa del sistema a una de las principales acciones de control:
el cambio en la tasa de recirculacién del catalizador. Esta situacién motiva a llevar a cabo
un analisis mas profundo, a fin de explicar estas particularidades. Sin embargo, el
principal problema que se tiene es que el andlisis de estos topicos para modelos no

lineales no es sencillo y, ademés, actualmente se encuentra en una etapa de desarrollo.
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A fin de explicar el por qué del comportamiento observado, en este caplitulo se
analiza la operacién del regenerador bajo dos politicas diferentes, ambas con aplicacion
industrial (Edwards y Kim, 1988; McFarlane et al., 1993; Arbel et a/., 1995a y 1995b). En
ambos casos se considera el problema de controlar la fraccién masica de coque que es
recirculada al reactor, asi como la temperatura del catalizador que se recircula. Esto es
debido a que estas dos variables tienen una influencia directa en las condiciones de
operacion del reactor, el cual es la parte principal de la unidad de FCC, por lo cual son
objetivos comunes de control. En la primera politica de operacién se considera que,
ademas, se requiere controlar la concentracién de monéxido de carbono en la corriente
de salida. Esto a fin de evitar que se presente la reacciéon de combustién total del CO en
la zona de ciclones del regenerador, la cual puede darse bajo ciertas relaciones de este
compuesto y oxigeno. Como segunda politica de operaciéon se propone controlar la
concentracion del oxigeno en la corriente de salida del regenerador, la cual es ofra
politica comunmente aplicada con el mismo fin, Por lo tanto, este capitulo versa en la
implementacién de un método tedrico para evaluar controlabilidad y estabilidad en los

dos estados estacionarios obtenidos.

Aproximacion al Analisis de la Dinamica Cero de una Unidad de FCC

Debido a su importancia econémica, las unidades de FCC han sido por mucho tiempo
fuente de inspiracién para la creacion y desarrollo de modelos. A lo largo del tiempo en
gque este proceso ha estado en funcionamiento se han visto varios cambios. Uno de los
mas importantes fue la introduccién de los catalizadores de craqueo ultra-rapido, lo que
causé6 que se cambiara la configuracién de los reactores que hasta entonces se habia
estado utilizando. Asi, las unidades de FCC pasaron de ser un par de lechos fluidizados
acoplados, Utiles por sus largos tiempos de residencia, a ser un reactor de lecho
transportado y un regenerador de lecho fluidizado, entre los cuales hay un ciclén u otro
lecho fluidizado cuya principal funcién es la de ser un tanque de amortiguamiento
(Avidan et al., 1989; Arbel et al,, 1995a). Aunque este desarrollo ha resultado util, cabe

preguntarse si el objetivo es continuar desarrollando mas modelos posibles, que pueden
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ser una infinidad, o bien, si es mejor estudiar la capacidad de representacién de
fendmenos conocidos mediante la aplicacién de otras herramientas matematicas. Este
capitulo se enfoca a una aplicacién de este ultimo tipo y de su andlisis se publicaron
algunos resultados (Maya-Yescas et al., 1998; Maya-Yescas y Lopez-Isunza, 1997, ver
Apéndice IV).

Los modelos de que se dispone para las unidades de FCC tienen complejidades
diversas, dependiendo de cual es su objetivo (Shinnar, 1991; Arbel et af., 1995a). El
modelo que se ha venido utilizando en este trabajo es bastante simple, debido
principalmente a la suposicién de que el reactor opera en estado seudoestacionario. Esta
consideracién no es nueva, fue propuesta en uno de los primeros modelos
fundamentales para este tipo de unidades, el cual fue desarrollado por Kurihara (Gould
et al., 1970) y se sigue utilizando en modelos actuales (Arbel et al,, 1995a y b). Una de
las consecuencias mas importantes de esta suposicion es que el control de estas
unidades puede ser desarrollado teniendo en cuenta, inicamente, al regenerador. Se ha
propuesto que este tipo de controles sufren de rechazo por parte del opérador y que su
impacto sobre los procesos corriente abajo no es claro (Denn, 1986, Cap. 5), aunque
también se ha demostrado que puede reformularse en términos del control directo sobre

las variables del reactor, evitando asf los mencionados problemas.

Un segundo punto a considerar es que el andlisis de la controlabilidad de
unidades de FCC ha cobrado importancia utltimamente (ver por ejemplo: Shinar, 1991;
Wolff et al., 1992; Arbel et al., 1995a). El motivo de ese gran interés es el hecho de que
las unidades de FCC operan en un estado estacionario controlable, de lo contrario no
habria tantas plantas operando en él, pero que se supone que no es estable. Esta titima
proposicién se acostumbra respaldar en el andlisis de multiplicidad de estados
estacionarios para Reactores de Tanque Agitado (como el presentado en el capitulo V)
en base a su balance de energia (Lee y Kugelman, 1973; Edwards y Kim, 1988; Arbel ef
al., 1995a). Sin embargo, la linealizaciéon del modelo del regenerador alrededor del
estado estacionario de operacion se sigue practicando. En este capitulo se llevara a cabo

un analisis de la controlabilidad para el modelo no lineal en su conjunto a fin de explicar
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a que se debe la seudoestabilidad referida. Este analisis se llevara a cabo tanto para el
estado estacionario nominal, en el que opera la planta, y para el estado estacionario
encendido, que como se explicd en el capitulo anterior, cae fuera de la regién de

operacion, pero es tedricamente estable y no presenta respuesta inversa.

El modelo mateméatico desarrollado para el regenerador se compone de un
conjunto de ecuaciones simultaneas, algunas algebraicas y otras diferenciales. Las
ecuaciones algebraicas estan relacionadas con los balances de materia y energia de la
fase burbuja, la cual se consideréd en estado seudoestacionario, asi como con la
evaluacion de propiedades fisicas y coeficientes estequiométricos. El modelo para la
fase emulsion esta constituido por un conjunto de ecuaciones diferenciales, las cuales
expresan el balance de masa para el oxigeno, el monéxido de carbono, la fraccion
masica de coque adsorbida a la superficie catalitica, el inventario de catalizador en el
regenerador y el balance de energia (ecs. 6.1-6.5, respectivamente), todos ellos
evaluados en la fase emulsién. Como puede notarse, estas ecuaciones son no lineales
debido a la dependencia de la tasa de reaccién con la temperétura. El modelo se
presenta en su forma adimensional, a fin de tener una representacién de las constantes
de tiempo caracteristicas del sistema (Ver apéndice Il para la definicién de las variables

adimensionales).
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de,
e = (bm — Pm)E, (6.4)
d®e . -10x0/6e

dT_ = (blw@el - (DM@e + Wn(G)b - ®e) - BoxoDacxoe %02¢ (65)

Estos balances estan sujetos a la condicion inicial de que el sistema se encuentra

operando en estado estacionario antes de ser perturbado. Ahora, considérense los

siguientes vectores:

X' = (X026 YCOe ®coque B Do) = estados de la fase emulsion del regenerador,

u' = (b dm  w) = variables de entrada (manipulables).

Utilizando estos vectores, el sistema original puede ser reescrito en forma de modelo de
control afin, lo que significa que el vector de variables manipulables aparece de manera
lineal en el modelo del sistema (Slotine y Li, 1991) (ec. 6.6), donde G es la matriz (5X3)
que representa los términos del modelo que son influenciados directamente por las

variables manipulables (ec. 6.7) v f es el vector que contiene a los términos de reaccién

quimica y de transferencia de calor y masa.

X = f(x(x)) + GX(D)u (6.6)
0 0 fexo 2et feXOZe
0 0 ~fy%CO,
G=|0q ~Pooq 0 (6.7)
~ 0]
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A fin de identificar la seudoestabilidad referida del estado estacionario, se llevara a cabo

la caracterizacion de la dinamica cero del sistema.

En un sistema no lineal la dinamica cero es el equivalente a los ceros de la
funcién de transferencia de un sistema lineal (Kravaris y Kantor, 1990). Esta dinamica
describira una hipersuperficie localizada alrededor del punto de operacion. La idea del
analisis es investigar cuando esta superficie define una region estable. Dado que la
dinamica interna del sistema a lazo cerrado dependera de la estabilidad de la dinamica
cero del sistema a lazo abierto (unforced zero dynamics), el analisis de ésta ultima puede
utilizarse para encontrar una regiéon de estabilidad de la dindmica cero del sistema
operando a lazo abierto, la cual corresponde a aquella en la que el sistema a lazo
cerrado operara de manera estable (Daoutidis y Kravaris, 1991). Es importante notar que
de la estabilidad de esta dinamica dependera la estabilidad del control que le sea

asignado al sistema (Economou y Morari, 1986).

Analisis de la primera politica de operacién

Como un primer caso de estudio, se considerd que el control debe de ser capaz de
mantener tres de los estados en sus valores de referencia: la concentracién de oxigeno
en la fase emulsion, la temperatura de esa fase y la fraccién de coque adsorbida al
catalizador. Asi que la concentracion de monodxido de carbono y el inventario de
catalizador presentan un comportamiento dinamico. Para llevar a cabo el andlisis, el
sistema de ecuaciones del modelo se divide en dos subsistemas, el primero
representando a los estados controlados x*ss = (%026, ®coq: @o) ¥ €l Segundo a los estados
que presentan una dinamica, X*q = (CO0,, go). Asl, el sistema se representa mediante una
matriz G*ss esta formada por el primero, el tercero y el quinto de los renglones de G (ec.
6.7), y otra representada por G*4 formada por el segundo y cuarto renglones de G. El
sistema de ecuaciones que describe a las variables en estado estacionario es como se
muestra en la ecuacién 6.9. Esta matriz no es singular y, por lo tanto, su inversa puede

ser calculada (ec. 6.10).
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Nuevamente, una vez que se ha obtenido G*.', mediante el rearreglo de la

ecuacion 6.6, es posible evaluar al vector de variables manipulables ug (ec. 6.11).
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Al sustituir ugs en la expresion para la dinamica cero del sistema, se obtiene (ec. 6.12):
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Este ultimo sistema, lineal, puede ser escrito en forma canonica, donde y' = (€0, £o) ¥

€' = (Wm0, + VeoDag,€ "= X0zess 0}. La matriz A obtenida (ec. 6.13) no es singular, por

lo que la estabilidad del sistema se puede analizar directamente via la evaluacion de sus

valores propios, los cuales son los elementos de su diagonal.

%025 — AO 2655 J + vo,Da e~70xo/ees{ A0 2ess ) 0 6.13)

_ |- (1 +
A= " %0261 — %O 2ess XO2¢1 — XO20ss /
0 A

donde A representa a la segunda ecuacién de la dinamica interna del sistema, dividida
por s.. La evaluacién de los valores propios de la matriz A para las condiciones de

operacién nominal y encendida dan los resultados mostrados en la Tabla 6.1.

Tabla 6.1. Valores propios del sistema 6.12

condiciones nominales condiciones de encendido

primer valor propio -44.4327 -35.3030
segundo valor propio + 1.2417 - 1.0770

Observando los valores propios del punto de operacién nominal se concluye que la
dindmica cero del sistema no es estable. Esto es lo que se propone generaimente, y ya
fue comprobado al obtener respuesta inversa tras cambios en escalén durante las
simulaciones de la dinamica de la FCC. Al evaluar los valores propios de A para las
condiciones del estado encendido se nota que se vuelve a concluir que este punto posee
una dindmica cero estable, confirmado por la ausencia de respuesta inversa tras

cambios en escaldn a las condiciones de operacién.

Como el sistema bajo andlisis es lineal, es posible notar que, ya que la matriz
(2X2) obtenida es triangular inferior, el sistema posee un polo en el lado derecho del
plano complejo. Por tanto, su comportamiento ante una perturbacién en escalén en el
inventario de catalizador puede presentar respuesta inversa (Holt y Morari, 1985). Esta

conclusion esta de acuerdo con los resultados obtenidos en la simulacién (Cap. V).
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Analisis de la sequnda politica de operacién

En el caso de que se controlen ¥co,, ®coq Y ., entendiendo por ello que se mantenga a
las tres variables que son los objetivos de control en sus valores de referencia, a pesar
de las perturbaciones que el sistema pudiese experimentar, tanto la concentracion de
oxigeno como el inventario masico de catalizador presentan un comportamiento
dinamico, el cual es directamente influenciado por la dinamica cero del sistema. De las
suposiciones anteriores, la derivada de las variables controladas con respecto del tiempo

es nula (ec. 6.13).

d XC0, 0 W, (XCOD - XCOG) + VcoDaoxoe_poOIgssxoze 0 0 ~H A COss
a}‘ (Dcoq =10|= ”EeDaoxoe_Yomleess PSR + Deogi "Werogss 0 U,
®e O Wh (®b - ®e) + ﬁoxoDaoxoe_yomlemeZe ®ei “@ess O
(6.13)

Dado que la matriz G*, obtenida es no singular, su inversa puede ser calculada (ec.

6.14), y reacomodando, es posible evaluar el vector de control uss (ec. 6.15).

0 ®ess @ cogss
®essmcoql - ®elOJ cogss ®ess®coql - ®el(’3coqss
G*. "= 0 O - @ cod (6.14)
ss -
@ess@ cogi @eic’J cogss ®es®coqi - ®e103 cogss
1
—— 0 0
fe'xocoess /
L O, -0 ®..F, + B...)Da . e ™ ®=y0,.]
@ ® @ [(D COqSSwh( b ess) + ( ess' o mcoqss OX0 [©.49] % 20
ess - coql 1 cogss
1 : — ~yOX0/Oggq
uss = [OJ cothh(®b - ®ess) + (®el‘:"e + 0‘)(:()th()xo)Daoxoe XOZe]
@ ©ss @ cogl @ el(‘o oSS
1 co - . X0
— |y XG0, -1 + VcoDaoxoe YOXG/ Bguq 28
f, XCOess ACOess

(6.15)



ANALISIS DE LA CONTROLABILIDAD 111

Ahora, us; puede ser sustituido en el modelo de la concentracion de oxigeno y el
inventario de catalizador (ec. 6.16) para encontrar la expresion de sus balances de masa

cuando se tiene al sistema restringido a operar con las otras tres variables en estado

estacionario (ec. 6.17).

d (one) - (Wm(xozb — X03) ~ VozDaoxoe~wxo}®mxo26} + [ 0 0 Flx0u - XOZe)]u

dt €, 0 e 8 0
(6.16)
( ¥CO XCco )
{\Pm {:onb _[2_ d jxoze +(1—' b)XOZei:|— ‘
ACO g XCO,
i('xoyej = Da,, e [(Voz + Vo X024 )¥02 ~ Veo XOQ"QI}
dr\ €,

]

€ (Cocoqss ——mcoqn)wh(®b _®ess)+
— = —~YOX0/®ggq
\®955m coqi ®e|(‘ocoqss {(®ess - ®ef)"-‘e + ((Dooqss O oq )Boxo}Daoxoe © PASPR

6.17)

Las dos ecuaciones obtenidas, las cuales incluyen a la dinamica cero del sistema,
son no lineales. La primera de ellas debido a que el balance de masa para el oxigeno

contiene a la concentracién de éste elevada al cuadrado. La segunda dado que las dos

variables de interés presentan un producto entre ellas. Por ende, las técnicas de analisis

de la estabilidad de sistemas de ecuaciones lineales no pueden ser aplicadas al sistema
en consideracion. Sin embargo, es posible aplicar otras técnicas, tales como el método
de Lyapunov. A fin de encontrar una funcién factible para ser utilizada en éste se utilizara
el teorema de Kasovskii (Slotine y Li, 1291). Como este método analiza la estabilidad del
sistema alrededor del punto de origen, la dinamica se reescribe en términos de variables

de desviacion (ecs. 6.18a y b) alrededor del estado estacionario (ec. 6.19).

C_,OZ = %020 - X O2ess (61 86)

Cee = Co - Eess (6.18b)
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) | (W] 1020 - [2 - g_}(@ +70500:) + (1 - 12%)7(0} -
lc".on = Da,, e % [(Voz + \'coxozes)(é;oz + AOsess) — Vo (80, + XOQess)QI}
G Eo b € r((ncoqSS - wcoql)\ph(@t, — Oy ) +
OoosPcoq ™ Ou®cogss [{(6955 =0, )5, + ((DCOQSS - mcoqx)Boxo }Daoxoeﬂwmlem (Z0; + AOess J

(6.19)

Luego, puede notarse que, en este caso, la primera de las ecuaciones esta en
funcién unicamente de £o0,, en tanto que la segunda es funcién de ambas variables, Lo,
Yy &ee. Por tanto, la entrada (1,2) de la matriz Jacobiana del sistema sera nula. Bajo esta
consideracion, la matriz F, que se utilizara al seguir el teorema de Krasovskii, y su
determinante (misma notacién que en capitulo lll), tienen la siguiente forma (ecs. 6.20 y
6.21).

P
oLo oco '

F= 2 2 6.20

e (6:20)
aCo, 2
p 2

NRESCARES

a€02 \ac.:aa 68;02

Para que esta matriz sea positiva definida, segun el teorema de Silvester (Slotine
y Li, 1991), es suficiente que su menor Fy4 y su determinante sean positivos en el punto
de interés, i.e. en el origen. Calculando ahora las correspondientes derivadas (ecs. 6.22-
6.24).

52:; - ~Wm(2 - i(iz—b] B Daoxoe_wmlem [(Voz + VcoXOZei) + 2Vco(€°2 + xozess )] (622)
2 e

of £ +E — - 10X0/©
2 = = = [(@ ess © ei ):‘e + ({D cogss w coqi)B oxo Pa ox0® * (623)
5@02 ®ess W coqi @elm cogss
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of, _ 1 ‘(mcoqss _mcoqn)‘vn(@b “®ess)+ 1
6(“@ ) ®SSS®COQ' —69'0)(30055 1 (eess - eeiﬁe + (mcoqss - mcoqn)Boxo Paoxoe—wm/ew(qoz F X Ozess )J
(6.24)

Ahora, los resultados que se obtuvieron de la simulacion para el estado de
operacién nominal, presentados en el capitulo anterior, pueden ser sustituidos en las

derivadas obtenidas (ecs. 6.25-6.28).

X _3869*10° - 3036 10°Zo, (6.25)
Lo,
of,
= 274395 - 669.583, (6.26)
oo,
a2
= 1282 - 685.970¢, (6.27)
Ar = 8.332710°%0,°+1.060*10%0,-4.483*10°¢.,"-3.675*10%,,-2.059*10° (6.28)

Es claro que, al evaluar en el origen, el menor Fyy > O y A < 0. Por lo tanto,
utilizando esta funcion de Lyapunov no es posible determinar la estabilidad de ese
punto. Este fenémeno ha sido observado en otros sistemas cuya dinamica cero es de

segundo orden (Trickett et al., 1994), como en este caso.

Evaluando ahora fas derivadas del sistema para las condiciones del punto de

operacion encendido se obtiene lo siguiente (6.29-6.32).

of
1= -4224*10° - 3345*10° &0, (6.29)
oo,
of,
= 1816 - 4.432*10° .30
o . 630
%- =-1757 *1072 - 2407 * 10%¢,, (6.31)

Ap = 3.221*10"%0,7+4.268*10"°0,-1.964*107¢,,+8.048¢,..*10°+2.968*10* (6.32)
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En este segundo caso, es claro que tanto el menor Fy; como el determinante de F
son positivos en el origen. Por tanto, la dindmica cero del estado teérico encendido es
estable, lo que concuerda con el analisis de los posibles estados estacionarios de la

seccidn anterior.

Un Segundo Intento

A fin de poder caracterizar la estabilidad de la dinamica cero del punto de operaciéon
nominal, una vez que el método directo de Lyapunov ha fallado, una segunda estrategia
a seguir es la aplicacion del método indirecto de Lyapunov. Segun lo sugerido, es
necesario linealizar la dindmica de! sistema alrededor de su estado estacionario. Para el
caso particular de la concentracién elevada al cuadrado, se le factorizara utilizando una
de sus raices, la que sea factible desde el punto de vista fisico. Esto a fin de obtener una

mejor aproximacioén al valor que esta variable tiene en el estado estacionario (ec. 6.33).

dxoz |, _8-y8 —dog| = &+y& - dag (6.33)
T R 20 02 20, '
donde: & = VegDag,e 0,

%COy
KCO ges

% CO
P = Wm['xozn + (1“ XCO; ]'oneljz

Como segundo paso, considérese la linealizacion de la ecuacién de la dinamica

-1ox0/0ess
1

8= “Wm(z - J - (Voz + VCOXOZeI)Daoxoe

cero del inventario de catalizador utilizando series de Taylor (ec. 6.34).

Eljf - (a + b%o2em )Se + bgess pAS be ess'xaoZess (6'34)

(0) cogss COccq.i )Wh(‘@b - ®ess)
donde: a= ,
@essmcoql - @eim cogss
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((aess - ®el)Ee + ((D cogss — @ coql )Boxo
O @y — @

ess - coql

b faed Da oxo e _xomleess .

o® cogss

De esta manera, el sistema puede ser representado en la forma canénica para
sistemas lineales (ec. 6.35), donde A es una matriz triangular inferior y no singular (ec.

6.36). Asl, sus valores propios son sus elementos diagonales y la estabilidad se puede

caracterizar de su analisis.

Yonayrc (6.35)
donde: yT = ('X,°29 86)!
CT N (wm‘:xozb ¥ (1 - "'XXCCOOD )xozel} - VCODaoxoemwxwem'X.ozesz - bgesxozeSJ )
" ess
*CO, _ -50X0/0 g5
A= “Yn (2 - XCOJ ~ [Voaz + (X02e — 2%0 355 )10 o€ . 0 (6.36)
b&Ze,s (a + bXOZQS)

Ahora bien, para el estado estacionario de operacién nominal la factorizacién de la
ecuacion de la concentracion de oxigeno da la raiz y0.ss = 0.00224, la cual estd de
acuerdo con el valor obtenido mediante la simulacion del proceso (y02ess = 0.00240). La
otfra raiz no es fisicamente factible. Evaluando los valores propios de la matriz A para las
condiciones de operacion se obtienen los resultados mostrados en la Tabla 6.2. Para el
estado de operacion encendido, una raiz de la ecuacién de la concentracion de oxigeno
es %02 = 0.000023, la cual esta de acuerdo con el valor obtenido via la simulacién de la
dinamica de la unidad de FCC (302, = 0.000027). Al igual que en el otro estado, la otra
raiz no es fisicamente factible. Evaluando los valores propios de la matriz A se obtienen

los resultados mostrados en la Tabla 6.2.
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Tabla 6.2. Valores propios para el sistema 6.36

condiciones nominales  condiciones de encendido

primer valor propio -864.5953 -352.3270
segundo valor propio + 1.9717 - 1.8781

Siguiendo el anélisis de los valores propios se puede notar que los resultados
coinciden con los obtenidos al analizar la otra politica de operacion, ya que se predice
que la dinamica cero a lazo abierto en el estado nominal no es estable, y en el estado
encendido si lo es, lo cual esta de acuerdo con los resultados derivados de la simulacién
y con los obtenidos via el método directo de Lyapunov. Nétese que para el estado
encendido los resultados de los métodos directo e indirecto de Lyapunov coinciden, tanto
para las dos politicas de operacién, como en ambos analisis de la ultima politica de

operacion.

Discusion de Resultados

E! modelo que ha sido utilizado para el regenerador posee una cinética de combustién
de coque de primer orden con respecto de la concentracién oxigeno y de la de coque;
esta Ultima, debido a su naturaleza sélida, permanece constante. Sin embargo, cuando
se propone operar al sistema en estado estacionario, dependiendo de cual es la variable

gque se mide, y controla de ser el caso, la dinamica del sistema exhibe un

comportamiento diferente al esperado.

En el caso de operar bajo la primera politica, controlando la concentracién de
oxigeno a la salida del regenerador, si se intentara llevar a cabo un ajuste de la cinética
de combustién del coque, necesariamente se incorporaria al monédxido de carbono, el
cual presenta un comportamiento de primer orden. En este caso, puede notarse que aun
y cuando no se propuso una cinética que incorporara a la concentracién de monéxido de
carbono, por el hecho de estar forzando al regenerador a operar en un cierto estado

estacionario, la concentracion de este compuesto tiene influencia en la tasa de reaccion.




ANALISIS DE LA CONTROLABILIDAD 117

En la segunda politica de operacion propuesta, cuando se sigue a la
concentracion de monéxido de carbono a la salida del regenerador, el sistema presenta
un comportamiento de cinética de segundo orden con respecto del oxigeno. Esto se
manifiesta en las ecuaciones para su dinamica. Por tanto, dado que se ha visto que el
modelo, a pesar de su sencillez es capaz de representar adecuadamente las principales
caracteristicas dinamicas del sistema de FCC, se puede proponer que si se sigue esa
politica de operacién de una manera empirica y luego se trata de ajustar un modelo

cinético para la concentracion de oxigeno, este modelo incorporara una cinética de orden

aparente de dos.

El analisis de la dinamica del sistema llevado a cabo se basa en dos suposiciones
principales. La primera de ellas es que el problema de la seudoestabilidad del estado
estacionario de operacién de las unidades de FCC se debe unicamente al
comportamiento dinamico del regenerador, caracteristico de la estructura de su modelo
(parametros aglomerados, multiples estados estacionarios) y a que el estado de
operacidon mas conveniente es en un punto seudoestable. La seg‘unda se basa en el
modelado del regenerador como un sistema de dos seudofases principales. En la fase
burbuja, el comportamiento dindmico puede ser lo suficientemente rapido para que se le
considere en un estado seudoestacionario (e.g. Arbel ef al., 1995b). De esta forma, la
fase emulsion es la que produce ese comportamiento ‘inesperado’, desde €l punto de
vista de la dinamica de un sistema SISO lineal. Ambas suposiciones no han sido un

obstaculo para la reproduccion de los resultados que se obtienen a nivel industrial.

Ahora bien, el sistema de ecuaciones utilizado es de multiples entradas y salidas
(MIMO). Para este tipo de sistemas, aun en el caso de modelos lineales, la extrapolacion
de las reglas heuristicas utilizadas normalmente no es sencilla, ya que esas reglas de
dedo fueron propuestas para sistemas SISO (Morari, 1983; Holt y Morari, 1985). Luego,
en el caso de utilizar modelos no lineales el problema es mayor ya que las teorias
disponibles para interpretar los analisis no estan unificadas (ver, por ejemplo, Kravaris y
Kantor, 1990; MclLellan, 1994). El método que fue utilizado en el analisis de la

estabilidad de los posibles estados estacionarios estuvo de acuerdo con lo que se
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esperaba de la respuesta dindmica observada tras un cambio de la tasa de recirculacion
de catalizador. Ademas, este procedimiento fue capaz de reproducir los resultados
obtenidos utilizando el método de Lyapunov para el analisis del punto de operacion

estable.

Sumario del Analisis de Controlabilidad

Se propuso un método para analizar la estabilidad de la dinamica cero y algunos de los
aspectos dindmicos de una unidad de FCC. Las simulaciones de la dinamica de la
unidad fueron utilizadas para validar los resultados obtenidos. Cabe notar que este
analisis es novedoso, ya que aun no se encuentran publicados muchos resultados
acerca del uso de estas técnicas. Ademas, es un caso particular de formulaciéon de un
control no lineal con retroalimentaci'on de estados “output-feedback control” (Alvarez,
1996). Por ello puede considerarse como una de las principales contribuciones de este
estudio, tanto al entendimiento del comportamiento dindmico de unidades de FCC como
de cualquier sistema no lineal que pueda ser analizado y controlado mediante el uso de

técnicas como la aqui expuesta.

Fue analizada la suposicién de que la complejidad de la respuesta dinamica de la
unidad FCC se debe unicamente a que el regenerador opera en un estado estacionario
seudoestable. El modelo no lineal, desarroliado en este frabajo, fue utilizado sin
modificaciones o linealizaciones. Para ello se propuso que bajo las condiciones de
operacién nominales la unidad es controlable, situaciéon que es obvia de la experiencia
industrial. Se eligieron dos conjuntos de variables de control, en base a lo que ha sido
propuesto como practicas comunes de operacién, y se analiz6 la dinamica exhibida por

las variables no controladas, la cual esta influenciada por la dindmica cero del sistema.

Se encontré que el modelo de la dinamica cero del sistema es no lineal si las
variables que se controlan son la concentracién de monéxido de carbono, la temperatura

del catalizador y la fraccién de coque adsorbida al catalizador. En el caso de que la
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concentracion de oxigeno sea la variable a controlar, en lugar de la de CO, el modelo de

la dinamica cero es lineal.

Se analizé la dinamica cero tanto del estado de operaciéon nominal como de un
estado de operacion teérico. Se ha propuesto que de existir este ultimo estado
estacionario debe ser estable y poseer una dindmica cero estable, lo cual fue predicho
por el modelo y comprobada usando el método de Lyapunov. También se analizo con
éxito la estabilidad de 1a dinamica cero del punto nominal de operacién bajo una de las

politicas propuestas.

Dado que el método directo de Lyapunov, el cual es una de las proposiciones
matematicas formales que hay para la determinacién de la estabilidad de un sistema, no
se pudo aplicar con éxito para analizar la estabilidad de la dinamica cero del punto de
operacién nominal de las unidades de FCC bajo la segunda politica de operacidén
propuesta, se implementé el método indirecto de Lyapunov. La linealizacién propuesta
por el método fue practicada hasta que se habia finalizado con el analisis, en vez de
hacerlo con el modelo de la dindmica del regenerador. Los resultados obtenidos fueron
coherentes con los obtenidos via el método directo de Lyapunov y con la situacién que

fue observada durante la simulacién dinamica de la unidad.

El analisis realizado consideré dos politicas de operacién de la unidad de FCC.
En uno de los casos la dindmica de las variables no controladas es no lineal y en el otro
es lineal. Sin embargo, el analisis propuesto dio los mismos resultados en ambos casos.
Los resultados obtenidos estan de acuerdo con las simulaciones de la unidad de FCC en
su conjunto, ademéas de que explican la proposicion cominmente hecha de que el

estado estacionario de operacién nominal es seudoestable.
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Conclusiones del Trabajo Realizado

Este trabajo se enfocé al modelado y simulacion, tanto del estado estacionario como de
la dinamica, de una unidad de desintegracion catalitica de gasoleos. En este amplio

tema se obtuvieron las siguientes conclusiones:

Las metas propuestas se cubrieron con éxito, por lo que los tres principales
pilares de contribucion al estudio de unidades de desintegracion catalitica de gaséleos,

propuestos en la introduccion, fueron plasmados en los capitulos anteriores. Ellos son:

e Se desarrollé y ajusto6, utilizando datos de operacion industrial, un mecanismo de
cinco lumps observables para describir las reacciones de desintegracién catalitica de

gasoleos.

o Se propuso y ajusté utilizando datos de operacién industrial, una funcién integradda
de actividad catalitica remanente. Esta contempla explicitamente la conversién del

gasdleo, por lo que toma en cuenta los balances de masa y energia en el sistema.

e Se desarrollé un analisis de la controlabilidad del sistema que fue capaz de explicar
el tema, tratado de manera obscura en la literatura, de la seudoestabilidad del estado

de operacién nominal de las unidades de desintegracién catalitica de gaséleos.

En particular, para cada capitulo se pueden enumerar las siguientes conclusiones:

I Cinética del Proceso

Se estudio6 al grupo de reacciones gue se conocen de manera genérica como “la cinética
de desintegracion de gasoéleos” o “cinética de craqueo de gasoéleos”. Se propuso un
mecanismo de reaccién, el cual consiste de cinco seudoespecies aglomeradas. Los
aglomerados se seleccionaron segtin su punto de ebullicién, criterio comunmente
- aceptado para esta reaccién. Los grupos propuestos se eligieron por ser observables y

estar disponibles en los datos de operacion.

Una de las especies propuestas fue el coque. Se encontré que, segun los

resultados reportados, este compuesto se compone de una mezcla de hidrocarburos. Por
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lo tanto, sus caracteristicas, tales como densidad o peso molecular, son dificiles de
evaluar. Asi que en este trabajo no se consideraron de manera explicita, sino que su
produccion se contabilizé mediante un balance de masa independiente. Es importante
notar que tampoco fue correlacionado con el tiempo de residencia del catalizador dentro

del reactor, tendencia frecuentemente seguida desde la proposicién de Voorhies (1945).

El fenémeno de desactivacion del catalizador, fue estudiado también. Se encontré
que en el proceso de desintegracién de gas6leos existen dos clases principales de

desactivacion:

o Irreversible.- Debida a envenenamiento, la cual toma un tiempo del orden de los
tiempos promedio de destruccién del catalizador por atricién e impacto. Dado que
este proceso es “lento” en la escala de tiempos que utilizé el modelo, fue

despreciado.

o Reversible.- La cual tiene lugar rapidamente, en intervalos del orden del tiempo de
residencia del catalizador en el reactor de la unidad de FCC. Esta se debe
principalmente al depésito de coque en la superficie catalitica, lo cual obstruye los
poros del catalizador impidiendo, por lo tanto, las reacciones de craqueo. Para este
segundo tipo de desactivacién se propuso un modelo que persigue ser mas
fundamental que los utilizados normalmente, al relacionar la actividad catalitica
remanente con la conversién que el gaséleo ha alcanzado, en lugar de con el tiempo

de residencia del catalizador en el reactor.

Finalmente, las reacciones que tienen lugar durante la regeneracion del
catalizador fueron estudiadas. Se encontr6 que se acostumbra dividirlas en dos grandes

grupos:

o Combustion del coque.- Compuesto por reacciones heterogéneas no cataliticas y
cataliticas, relacionadas con la produccién de CO, CO; y H,O a partir del coque

depositado en la superficie catalitica.

o Oxidacion total del CO, homogénea, en fase gaseosa.
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Las reacciones de combustién del coque se modelaron siguiendo un mecanismo
propuesto en la literatura. Para ambos tipos de reaccién se propuso una cinética de
reaccion de primer orden con respecto del oxigeno. En el caso de la combustion de
coque, la densidad de éste también participa en la tasa de reaccién pero, a diferencia de
lo propuesto comunmente, lo hace con un valor constante. Un balance de masa
independiente fue propuesto para el coque durante el desarrollo del modelo del

regenerador, a fin de tomar en cuenta su consumo.

/. Dinéamica y Controlabilidad de Procesos Quimicos

Los procesos quimicos son un grupo de los muchos sistemas que son modelados a fin
de poder predecir sus caracteristicas dindmicas y su capacidad de operacién en algin
estado estacionario deseado. Estas caracteristicas son las utilizadas como bases en el
disefto y control del proceso. Los modelos que se emplean pueden ser lineales o no, de
una sola entrada y una salida o de multiples entradas y salidas. Aunque originalmente se
consideraba al disefio y al control como dos etapas secuenciales, existe la tendencia a

llevar a cabo ambos procesos simuitaneamente.

El analisis de las mencionadas caracteristicas se comenzé para sistemas lineales
SISO. Estos primeros analisis, cualitativos, sirvieron de base para la proposicién de lo
que se conoce como reglas heurfsticas, las cuales se siguen utilizando en procesos en
los que la precision no es un requisito. Al generalizar estas reglas a procesos lineales
MIMO o no lineales lo que se nota es que la dinamica de estos sistemas no es tan simple
y requiere de un analisis diferente. A fin de lograr llevar a cabo este analisis se han
desarrollado herramientas y criterios que se clasifican dentro del campo de la

controlabilidad.

Una de las caracteristicas mas importantes buscadas en el disefio del proceso, a
fin de proponer el estado estacionario de operacién como controlable, es la estabilidad
de ese punto. Sin embargo, para ciertos sistemas, el estado estacionario de operacion

puede ser controlable, aun sin ser estable.
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En el caso de la unidad de FCC se ha propuesto que el regenerador opera en un
estado estacionario seudoestable. Sin embargo, se sabe que ese estado de operacion es
controlable. A fin de caracterizar la seudoestabilidad referida, se propuso el analisis de la
dinamica cero del sistema. Las bases que se expusieron se refieren a la posibilidad de
encontrar ceros en el lado derecho del plano complejo, o equivalentemente, una

dinamica cero inestable.

El analisis de estabilidad de la dinamica cero se llevé a cabo mediante la
aplicacién de los métodos de Lyapunov, con la ayuda del teorema de Krasovskii para la
busqueda de las funciones de Lyapunov, ya que estos métodos pueden ser aplicados

tanto a sistemas lineales como no lineales.

Hil. Modelo Matematico del Sistema

Se desarrollé un modelo matematico para predecir el comportamiento dinamico de una
unidad de FCC. El modelo del reactor se desempefi6 de manera satisfactoria en la
simulacién sistema completo. El modelo del regenerador, considerado solamente como
un reactor de tanque agitado, carece de la capacidad de estimar los perfiles espaciales
de concentracion y temperatura, sin embargo se tiene la ventaja de que su tiempo de
solucién es corto. A pesar de su sencillez, ambos modelos acoplados se desempefiaron

de manera satisfactoria.

El modelo matematico del reactor persigue ser mas fundamental. Al involucrar un
numero mayor de especies (cinco en lugar de tres, comuinmente consideradas) y al tener
en cuenta la generacién de moles mediante la asignacién de coeficientes
estequiométricos, basados en el peso molecular promedio de cada aglomerado, el
modelo incorpora el cambio de densidad de la mezcla gaseosa y de fraccién volumétrica
ocupada por el gas a la simulacién del reactor. Esta consideraciéon es importante, ya que
los parametros de transporte de masa y calor y el parametro de cinética quimica
dependen de manera explicita de las velocidades relativas de desplazamiento de la

mezcla reactiva, las cuales se ven afectadas por esas variaciones.
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Dado que se propuso el modelo del reactor como un lecho transportado, se tiene
la ventaja de tener una representacién espacial de los perfiles de concentracién,
temperatura y actividad catalitica. Aunque los datos de operaciéon que sirviesen para
corroborar éstos no estan disponibles, el tener esa representacion sirve para conocer un
poco méas del proceso, en caso de que sea correcta la representacion. Por los resultados
obtenidos al comparar los valores a la salida del reactor con los datos de operacién, se

espera gue ese sea el caso.

Como se puede notar de los resultados obtenidos, se obtuvo una buena
correspondencia entre los datos industriales y las predicciones realizadas. Sin embargo,
dado que los datos reales de la operacién del proceso no estan publicamente
disponibles, la interpretacién de los perfiles de concentracién, temperatura e inclusive,
de los resultados obtenidos para el mecanismo de la reaccién y la forma propuesta para

la actividad remanente del catalizador, solo se pueden interpretar de manera teérica.

Al modelar al regenerador como un tanque agitado continuo, se pierde la
capacidad de representar los perfiles axiales y radiales de concentraciéon y temperatura.
Sin embargo, se conservan las caracteristicas principales para este tipo de reactores que
son la multiplicidad, al menos potencial, de los estados estacionarios, y la predicciéon de
gue el punto de operacién nominal se localiza en el estado estacionario intermedio. Esta
observacion estd de acuerdo con lo que proponen la mayoria de los autores (por
ejemplo: Iscol, 1970; Lee y Kugelman, 1973; Elnashaie y El-Hennawi, 1979; Edwards y
Kim, 1988; Elshishini y Elshinaie, 1990; McFarlane et al., 1993; Arbel et al., 1995b).

La operacion en ese estado estacionario intermedio se mantiene debido a que las
condicicnes a las que se alimenta el catalizador al regenerador estan determinadas por
el reactor. Lee y Kugelman (1973) encontraron que, usualmente, estas condiciones no
variaran drasticamente durante la operacién de la unidad y ese estado estacionario se
puede conservar. Sin embargo, ciertas perturbaciones pueden rebasar la regién de
estabilidad del regenerador provocando un disparo de la unidad o el apagado de la
misma, que son los otros dos estados estacionarios. Ademas, cualquiera de estos dos

ultimos estados estacionarios son estables, por lo que en el caso de abandonar el estado
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estacionario intermedio, regresar a la operacién nominal de la unidad puede ser bastante
dificil.

Debido a que el regenerador es el que determina la dinamica global de la unidad,
se puede esperar que, al menos potencialmente, la FCC pueda exhibir multiplicidad de
estados estacionarios como consecuencia de la operacion de éste. Esta observacion
esta de acuerdo con el analisis de Edwards y Kim (1988). Sin embargo, tanto la
temperatura como la cantidad de coque alimentadas al regenerador son variables
reguladas por la operacion del reactor. Las unicas variables que pueden alterarse,
mediante una accion de control, teniéndose una gran influencia en las condiciones de
operacion, son la tasa de recirculacién de catalizador y el flujo de aire alimentado. No es
una sorpresa que se hayan llevado a cabo diversos estudios para implementar el control
de la FCC mediante la manipulacién de la tasa de recirculaciéon de catalizador, desde el
de Kurihara (1967), hasta los mas recientes (Caldwell y Dearwater, 1991; Wolff et al,,
1992) y via la tasa de suministro de aire (Eng et al., 1974). Sin embargo, dado que la
unidad es altamente interactiva, la manipulacién de estas variables puede resultar no

ideal bajo ciertas circunstancias.

Se encontrd que la capacidad de cambiar de estado estacionario de operacién en
este tipo de unidades no se debe a la presencia de la reaccion de afterburning, o
combustién completa del CO. Esta reaccion, al igual que las demas presentes, se ve
favorecida cuando se “enciende” a la unidad. Se propuso también que el decir que una
unidad de FCC puede cambiar su estado estacionario en condiciones en las que la

oxidacion total del CO no es un fendmeno importante, parece fisicamente equivocado.

En vista de la falta de conocimiento del proceso de FCC se utiliza la estimacién de
una temperatura promedio, basada en la suposicion de un proceso de evaporaciéon
instantanea, como temperatura de alimentacién al reactor. Esto requiere de la estimacién
de un calor especifico de evaporacion del gaséleo. No se consideraron los procesos

cinéticos que pudiesen estar presentes en esta regién.

Finalmente, es oportuno comentar que la ultima simplificacién descrita se hace

Unicamente por la falta de datos de operacién, y experimentales a nivel laboratorio, del
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proceso de contacto del catalizador y el gaséleo. Puede ser que en esta regién de la
unidad de FCC se lleve a cabo una buena parte tanto de la desintegracion del gaséleo
como de la coquizacion del catalizador. Pero con los datos disponibles y con los medios
para analizar ese tipo de procesos aun se requiere de tiempo antes de poder incorporar
esa region al modelo de la unidad de FCC. De hecho, esa simplificacién es comun en la
literatura (e.g. Venuto y Habib, 1978; McFarlane et al., 1993; Arbel et al., 1995a).

IV. Simulacién de la Dindmica del Sistema

El modelado de la operacién de la unidad de FCC en su conjunto requirié la simulacion
del funcionamiento acoplado de los dos reactores que constituyen al sistema. Ambos
reactores mostraron una gran interaccién al funcionar acoplados, lo cual es comunmente
aceptado. Ademas, la manipulacién del flujo masico de catalizador como variable de
control demostré no ser trivial, ya que puede presentarse el fenébmeno de respuesta
inversa al cambiar esta variable. Desde el punto de vista de la dinémica del sistema, se
observé el fendmeno de multiplicidad de estados estacionarios. Esto resulta ser
sumamente importante para fa implementacion del control de la unidad, ya que no se
puede estimar a priori el desempefio después de un cambio en las condiciones de
operacién. Sin embargo, la multiplicidad de estados estacionarios del sistema de FCC
depende solamente de la multiplicidad potencial exhibida por el regenerador. Mas aun, si
el regenerador se encuentra operando en el estado estacionario seudoestable pudiera
exhibir bifurcacién alrededor de este punto. El reactor no exhibe bifurcacion bajo las

condiciones de operacién estudiadas, cercanas a las de operacién de la unidad.

La sensibilidad del sistema resp‘ecto de la tasa de recirculacion del catalizador es
alta. La modificacion de esta variable puede provocar répidos cambios en la respuesta
del sistema, ademas de que es posible encontrar, al menos, otro posible estado
estacionario de operacién de la FCC. La sensibilidad del sistema al suministro de
gasoleo no es tan grande, como a la tasa de recirculacion. Cuando el sistema es
perturbado modificando esta variable, es posible recuperar las condiciones de operacién

mediante el reajuste al valor original. El problema es que la modificacion de esa variable
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puede presentar respuestas sumamente lentas, desde el punto de vista de la
operabilidad de la unidad. A pesar de la simplicidad del modelo del regenerador, ha sido
posible la prediccion de fenémenos tales como la bifurcacion de las condiciones de
operacion en estado estacionario, y la multiplicidad de las mismas. Los mismos
resultados han sido reportados al simular al sistema de FCC utilizando modelos mas

complejos, tales como los de lechos fluidizados.

La respuesta del sistema de FCC en su conjunto puede manifestar respuesta
inversa cuando se le suministra una perturbacion en el flujo de aire. Fisicamente, esto se
debe a que- se modifica la tasa de combustion del coque. Dado que el sistema es
sumamente sensible a este parametro, nuevamente su respuesta no fue trivial. Sin
embargo, cabe notar que tanto la modificacién del flujo de aire como la de la tasa de

recirculacion de catalizador, son practicas comunes en el control del sistema de FCC.

Aun y cuando el estudio de los diferentes estados estacionarios de las unidades
de FCC ha sido motivo de diversas publicaciones, se puede notar que aun se tienen
lagunas en el comportamiento del sistema a las condiciones de operacion industrial. Por
ello, se ha propuesto una variedad de posibles comportamientos alrededor de! estado
estacionario nominal de este tipo de unidades. Bifurcacién y multiplicidad de uno a cinco
estados estacionarios son algunas de las tendencias. Por ello, es necesario continuar
con el estudio de este problema, pero no solo desde el punto de vista del analisis de

estados estacionarios, sino ademas incluyendo el estudio de la dinamica del sistema.

A fin de aumentar las ganancias derivadas del proceso de produccion de
gasolinas, es necesario implementar una politica de control més precisa para las
unidades de FCC. Un analisis de la controlabilidad del sistema es util en este aspecto, ya
que como se pudo notar, la respuesta del sistema a perturbaciones tipicas de la
operacion industrial no es trivial, debido a la alta interaccién que existe entre los

reactores que lo conforman.
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V. Andélisis Tebrico de las Caracteristicas Dinamicas del Modelo

Se propuso un método para analizar la estabilidad de la dindmica cero y algunos de los
aspectos dinamicos de una unidad de FCC. Las simulaciones de la dinamica de la

unidad fueron utilizadas para validar los resultados obtenidos.

Fue analizada la suposicion de que la complejidad de la respuesta dindmica de la
unidad FCC se debe unicamente a que el regenerador opera en un estado estacionario
seudoestable. El modelo no lineal, desarrollado en este trabajo, fue utilizado sin
modificaciones o linealizaciones. Para ello se propuso que bajo las condiciones de
operacion nominales la unidad es controlable, situacion que es obvia de la experiencia
industrial. Se eligieron dos conjuntos de variables de control, en base a lo que ha sido
propuesto como practicas comunes de operacion, y se analizé la dinamica exhibida por

las variables no controladas, la cual esta influenciada por la dinamica cero del sistema.

Se encontré que el modelo de la dinamica cero del sistema es no lineal si las
variables que se controlan son la concentracién de monéxido de carbono, la temperatura
del catalizador y la fraccién de coque adsorbida al catalizador. En el caso de que la
concentracion de oxigeno sea la variable a controlar, en lugar de la de CO, el modelo de

la dindmica cero es lineal.

Se analizé la dinamica cero tanto del estado de operacién nominal como de un
estado de operacidon teérico. Se ha propuesto que de existir este ultimo estado
estacionario debe ser estable y poseer una dinamica cero estable, lo cual fue predicho
por el modelo y comprobada usando el método de Lyapunov. También se analizé con
éxito la estabilidad de la dinamica cero del punto nominal de operacién bajo una de las

politicas propuestas.

Dado que el método directo de Lyapunov, el cual es una de las proposiciones

matematicas formales que hay para la determinacién de la estabilidad de un sistema, no

se pudo aplicar con éxito para analizar la estabilidad de la dinamica cero del punto de
operacién nominal de las unidades de FCC bajo la segunda politica de operacion

propuesta, se implementé el método indirecto de Lyapunov, o de linealizacién. La
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linealizacién propuesta fue practicada hasta que se habia finalizado con el analisis, en
vez de hacerlo con el modelo de la dinamica del regenerador. Los resultados obtenidos
fueron coherentes con los obtenidos via el método directo de Lyapunov y con la situacién

que fue observada durante la simulaciéon dinamica de la unidad.

El analisis realizado consider6é dos politicas de operacién de la unidad de FCC.
En uno de los casos la dinamica de las variables no controladas es no lineal y en el otro
es lineal. Sin embargo, el analisis propuesto dio los mismos resultados en ambos casos.
Los resultados obtenidos estan de acuerdo con las simulaciones de la unidad de FCC en
su conjunto, ademas de que explican la proposicién cominmente hecha de que el

estado estacionario de operacién nominal es seudoestable.

Sugerencias para el Trabajo a Futuro

1. La cinética propuesta se basé en resultados industriales disponibles. Sin embargo,
solo se pudieron obtener datos de operacién a la salida del reactor de desintegracion
catalitica. Con ello, las predicciones de perfiles de concentracién y temperatura a lo
largo del reactor no se pueden verificar y simplemente se analizaron teéricamente.

Una sugerencia es que se estudiase experimentalmente a este sistema reaccionante.

2. La cinética de desintegracion catalitica involucra a una gran cantidad de especies. Por
ello, aun después de los avances tecnolégicos alcanzados, se ignora. Es necesario
continuar con la elaboracién y validacion de mecanismos, aglomerados como el aqui
desarrollado, que contemplen a un niimero mayor de especies reaccionantes, de tal

forma de continuar aproximandose al conocimiento de la cinética real de la reaccién.

3. La actividad catalitica se trat6 como un tema un cuanto obscuro. Ello se debié a que
industrialmente el fenémeno solo se contempla como una consecuencia global del
‘proceso y a que los datos obtenidos del estudio y produccién de los catalizadores se
mantienen en secreto, por razones obvias. Seria conveniente implementar un

programa experimental especializado en el analisis de este fenémeno.
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4. El modelo matematico del reactor involucré algunas simplificaciones importantes.
Entre ellas se encuentran la consideracién de perfiles de flujo piston tanto para gases
como para sélidos. También se considerd que tanto la velocidad como la fraccidon
volumeétrica ocupada por cada una de las fases presentes permanecen constantes a io
largo de todo el reactor. Estas deficiencias reflejan fa necesidad de involucrar un

estudio mas profundo de la hidrodinamica del reactor de lecho transportado.

5. El regenerador, el cual, como se explicé en el capitulo IV, consta de tres areas
definidas fue modelado como un solo tanque agitado. Aunque esto es una
aproximacion ruda al sistema real, es una practica no poco comun, ya que los
sistemas de lecho fluidizado son un area en desarrollo. En este punto se nota también

la necesidad de introducir estudios de hidrodinamica para sistemas de varias fases.

6. Al considerar el modelo de la unidad en su conjunto se puede notar que varias etapas,
tales como el contacto del gaséleo con el catalizador caliente, el proceso de limpiado
con vapor vy las tres areas de ciclones involucradas en la unidad de FCC, fueron
modeladas unicamente como retrasos de duracién constante. Esto tiene una
influencia muy importante en el anélisis de controlabilidad del sistema, ya que uno de
los parametros que mas afectan a esta nocién es el tiempo muerto y los retrasos. Es
necesario complementar al modelo con una representacién “mas real” de estos

pProcesos.

7. Una vez obtenido un modelo mas completo para las unidades de FCC, validado por
datos experimentales y de cperacién a lo largo tanto del reactor como del regenerador,
seria muy util implementar estrategias de control no lineal més avanzadas a fin de
optimizar la operacién. El andlisis preliminar de la controlabilidad realizado en este

trabajo puede utilizarse como una base al esta implementacién.

- 8. Finalmente, tal y como se dice en la introduccion del trabajo, el proceso de FCC, tipico
de nuestro siglo, puede ser parte de la ultima vez que se utilice el petréleo
simplemente para quemarlo. Por ello, aun mejor que volverlo cada vez més eficiente y
conocido, serfa preferible buscar alternativas tecnolégicas a todas aquellas entidades

que dependen de la unidad de FCC para obtener combustible.
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Apéndice . Notacion

Variables latinas:

a.- vector de concentraciones naturales;

a.- vector de concentraciones de aglomerados;

A .- constante de la expresion de coquizacion de Voorhies (1/s);
A..- area transversal (m?);

a,.- area especifica de transferencia (1/m);

C.- concentracion (kmol/m®) o (kgcog/kQea, SO0 en la expresién de Voorhies);
Cp.- calor especifico a presién constante (kJ/kg K) o (kJ/kmol K);
Da.- numero de Damkdhler;

f.- vector de funciones dependientes de los balances de materia y energia;
G .- matriz de transferencia, lineal o no lineal;

ga.- lump de gasolinas;

gli.- lump de gaséleos ligeros;

gol.- lump de gaséleos pesados;

gv.- lump de gases volétiles (NTP);

AH.- entalpia de reaccién o vaporizacion (kJ/kmol);

h,.- coeficiente de transferencia de calor gas-sélido (kW/m? K);
J.- matriz jacobiana;

kq.- coeficiente de transferencia de masa (m/s);

ki.- constante cinética,

ko.- factor de frecuencia en la expresion de Arrhenius;

K.- matriz de constantes cinéticas del sistema natural;

K .- matriz de constantes cinéticas del sistema aglomerado;

L.- longitud del reactor (m);

m.- flujo masico (kg / s);

m.- exponente de la ecuacién de coquizacién de Voorhies;

M.- matriz de transformacién lineal del espacio de concentraciones;



Mea.- flujo masico de catalizador (kg/s);

M.at.- inventario de catalizador en el regenerador (kg);
Mga.- flujo masico de gaséleo (kg/s),

n.- dimension del espacio de concentraciones naturales;
f.- dimension del espacio de concentraciones de aglomerados;
Qair-- flujo volumétrico de aire (m?/s);

Rg.- constante de los gases (8.314 kJ / kmol K),

R;.- j-ésima tasa de reaccién; ‘

R".- espacio real n-dimensional;

t.- tiempo (s);

T.- temperatura (K);

u.- velocidad (m/ s);

V.- funcién de Lyapunov;

Vieg.- Volumen del regenerador (m?);

X .- vector de estados del sistema;

y.- Vector de variables dinamicas del sistema;

z.- coordenada axial en el reactor (m).

Variables griegas:

o..- factor de "refractabilidad" del gasoéleo;

B.- relacién de calor producido a calor adsorbido, adimensional;
v.- numero de Arrhenius;

8= us/ug;

Ar.- determinante de la funcién F;

g.- fraccion volumétrica (M gse/m o)

n.- relacién de concentraciones CO/COy;

©.- temperatura admensional;

Hnfo-- relacion de flujos masicos de gaséleo;

v.-relacion H/C en la composicién del coque o coeficiente estequiométrico;
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¢ .- coordenada axial adimensional,

Ze.- coeficiente estequiométrico del coque;

p.- densidad (kg / m®);

$.- flujo volumétrico adimensional;

.- fraccién de actividad remanente del catalizador;

1.~ concentracion adimensional;

Wm.- relacion de tiempo de transferencia a tiempo de residencia;

we..~ fraccion masica de coque, relativa al gasoéleo alimentado, necesaria para desactivar
completamente al catalizador;

®coq-~ fraccion masica de coque, relativa al gaséleo alimentado;

Subindices:

a.- referente a cualquiera de las especies gol, gli, ga, gv;
cat-- referido al catalizador;

o evaluado en la fase emulsioén;

g-- €valuado en la corriente gaseosa;

;.- evaluado a la entrada del regenerador;

o~ evaluado en la superficie de la particula catalitica.

Superindices:
9 - evaluado al tiempo cero;
' . evaluado a la entrada del reactor;

T - traspuesto(a).
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Apéndice lI. Valores de los Parametros Utilizados

calor especifico de los gases en el regenerador, Cireq (kd / kg K) 0.9601
calor especifico del gasoleo, Cpg (kd / kg K) 1.2582
calor especifico de la particula catalitica, Cp; (kJ / kg K) 1.3820
calor especifico de vaporizacion, AHqp (kJ / kmol) 475.0
coeficiente de transferencia de calor en el reactor, hy (W / m* K) 5.5*10°
coeficiente de transferencia de calor en el regenerador, hy (W / m? K) 3.7*10"
coeficiente de transferencia de masa en el reactor, kg (m / s) 1.75*10"
coeficiente de transferencia de masa en el regenerador, k; (m/ s) 4.8*10™
densidad de la particula catalitica, p. (kg / m?) 1305.0
diametro de la entrada del reactor, D, (m) 0.813
diametro de la salida del reactor, D, (m) 1.220
diametro de la particula catalitica, D, (m) 6.02%10°
energia de activacién de la reaccién catalitica CO—CO, (kJ / mol) 2.78*10*
energia de activacion de la reaccion homogénea CO—»>CO; (kJ / mol) 1.889*10°
energia de activacién de la reaccién gol-gli (kJ / mol) 56060.0
energia de activacion de la reaccién gol-ga (kJ / mol) 60526.0
energia de activacion de la reaccién gol-gv (kd / mol) 60128.0
energia de activacion de la reaccién gol-coque (kd / mol) 61850.0
energia de activacion de la reaccion gli-ga (kJ / mol) 61460.0

energia de activacion de la reaccion gli-gv (kJ / mol) 64540.0
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energia de activacién de la reaccion gli-coque (kJ / mol)
energia de activacion de la reaccion ga-gv (kJ / mol)
energia de activacion de la reaccién ga-coque (kJ / mol)
energia de activacion de la reaccién gv-coque (kJ / mol)
entalpia de reaccion goi-gli (kJ / mol)

entalpia de reaccién gv-coque (kJ / mol)

- factor de frecuencia de la reaccién catalitica CO—»>CO, (1/5)
factor de frecuencia de la reaccion homogénea CO-—>CO, (1 /s)
factor de frecuencia de la reaccién gol->gli (m®/ kmol s)
factor de frecuencia de la reaccién gol->ga (1 /)

factor de frecuencia de la reaccién gol—>gv (1 /)

factor de frecuencia de la reaccién gol—>coque (1 / s)
factor de frecuencia de la reaccién gli->ga (1/s)

factor de frecuencia de la reaccién gli—>gv (1/5s)

factor de frecuencia de la reaccién gli->coque (1/s)
factor de frecuencia de la reaccion ga—>gv (1/s)

factor de frecuencia de la reaccién ga—>coque (1 /s)
factor de frecuencia de la reaccién gv—>coque (1 /)
factor de refractabilidad del gaséleo, o

flujo masico de gasoéleo alimentado, mgq (kg / s)

flujo volumétrico de aire alimentado (m’/ s)

fraccién vacia a la entrada del reactor, &4

fraccion vacia promedio en el regenerador, gpg

65070.0
62850.0
55111.0
53015.0

1.771*10°

-5.80*10°
1.95*10*
3.92*10°
3.96*10°
6.36*10°
2.02*10°
1.1*107
5.19*10%
1.83*10"
2.5*107

7.8*107
3.9*10°
3.0*10*
0.11
66.34
28.14
0.90

0.4098




fraccion masica de coque que provoca la desactivacion total del

catalizador, w...

fraccién masica de coque en el catalizador regenerado, ®wcoq
longitud del reactor, L (m)

peso molecular gases volétiles, gv (daltons)

peso molecular gasoleo alimentado, gol (daltons)
peso molecular gaséleo ligero, gli (daltons)

peso molecualr gasolina, ga (daltons)

presién de operacion del reactor, P (bar)

presion de operacion del regenerador, P4 (bar)
relacién catalizador / gaséleo, C/O .
temperatura de alimentacién del gaséleo, Taim (K)
temperatura de entrada al riser, Ty (K)
temperatura de operacién del regenerador, Teq (K)

volumen del regenerador, V (m®)
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0.044

0.001
30.0
453

480.0

220.0
117.0
2.65
1.89
6.94

583.3

840.0

925.0

2.407
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Apéndice 1ll. Esquema de la unidad de FCC modelada. Tomado de Froment, 1988.
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Avances en Ingenieria Quimica 1993, pp. 39-45.

CN O ESQUEMA  CINETICO PARA L CRAQUEO CATALITICO DE GASOLIEOS
[NOUN REACTOR DE LECHO TRANSPORTADO

Iy

Maya-Yescas, Roy Lapez-lsunza, Fo(¥)

Areit de Ingenierfa Quimica. Departamento de Ingenivtfa de Procesos ¢ Hidradlica
UAM - bztapalapa o .
Apdo. Postal 55-534. 1ztapalpa. México 09340, D.F. Fax. (5) 724 4900.

Ll eraquen de gasdleos s el proceso catalfiico mds grande del mundo. Su mecanismo de reaccién ala
fecha es desconocido debido a L gran complejidad de la mezela de hidrocarburos alimentada y al gran
mimero de reacciones que se pueden Hevar 2 cabo, Como una aproximacion al maodelado de este
esyuerni cinélico se ha propuesto ¢l proceso de aglomeramicnto de las especies (lumping) cn
seudocompuestos que son una mezela de hidracarburos que poseen algunas propicdades en comin
como ¢} rango de puntos de ebullicidn, Se desarrolld un modelo matemdtico de un reactor de lecho
wansportado (riscr), busado en el sisicma Orthoflow, y se simuld con ¢l mecanismo propuesio. Se
presentan el esquema cindico, ¢l modelo matemético y la comparacion con dates de operacion,

Gacotl catalytic cracking is the biggest catalytic process at the world. Its reaction scheme is unknowed
due to the highly complex mixture fed and because there are too many feasible reac.ons. To
approximate complex kinetic schemes there was proposed the lumping procedure Lo agglomerale
several specics as ene "lump”, using some common properties as selection criteria, the boiling point is
commonly used in hydrocarbons mixtures as in this work. In this paper a rcaction scheme {or calalytic
cracking was developped and using in the simulation of an Orthoflow type riser, it is presented the
matkematical reactor model and obtained results.

39

Introduceidn

El proceso de fraccionamicnto de gaséleos (FCC) es el
proceso catalitico mds grande del mundo, desde los puntos
de vista de la capacidad instalada, ¢l volumen de
produccidén, ¢l costo del producto y ¢l consumo de
catalizador, segin Caldwell y Dearwater (1991); sin
embargo, debido a la gran complejidad de Ja mezcla
alimentada (alrededor de diczmil especies difererentes), en
la actualidad no se ticne un conocimiento del mecanismo
real de la reaccidn, problema que aunado a la inherenic
desactivacion del catalizador debido a la formacién de
coque durante el cragueo, complica tanto ¢l disefio como la
operacidén.

Una aproximacién que ha resultadonitil en el modelado de
mecanismos de reaccidn en mezelas complejas cs la
conocida como proceso de aglomeramicnto (lumping), cl
cual consistc cn considerar a varios de los componeneles
de la mezcla reasiva como un solo scudocompuesto
(lump) La eleceion de los lumps es dificil y puede estar
basada en distintos criterios, segin Venuto y Habib
(1978), en el caso particular del proceso de FCC se
acostumbra elezir como criterio de aglomeramicnto al
rango de puntos de ebullicidn. Bl primer modeio publicado
en esta categorfa tue el de tres lumps (gas6leo, gasoling,
coque -+ Ligeros) desarrollado en Ing aftos 508 por el grupo
de Mobil, ¢f cual signe sicnde utilizado hasta I fecha.
Existen otras proposiciones mds complejas, como ¢l
esquema basado en 10 lumps [Jacob et al, 1976], que
uenen un poder predictivo mayor y resultan ser mds

fundamentales, pero sin embargo, debido a su gran
complejidad resulta diffcil estimar sus pardmelros
cincticos. Lucgo, desde el punto de vista del modelado de
la desactivacién del catalizador, scgin Wolfl y Allfani
(1982), puede notarse que, como ¢n el caso de la cinética,
s¢ contindan vtilizando esquemas no fenomenolégicos del
tipo de la exprcsidn de Voorhies, que data de los afios 40s,
o de las de Froment y Bischoff de la década de los 60s,
todas ellas proponicndo que la ruzda de actividad catalftica
depende de marncera explicita del tiempo de permanencia det
catalizador cn ¢l reactor, de manera independiente a los
balances de materia y energfa. Por 1o tanto, los objetivos
de cste trabajo son desarrollar un esquema cinético y de
desactivacidn confiable, tal que se pueda meodelar la planta
de FCC en operacién y pueda ser controlada y optimizada,
basado de manecra explicita en los balances de materia y
cnergfa del modelo matemdtico del reactor, que tarabién se
desarrolla,

El catalizador utilizado en el procesn FCC es una zeolita
sintética, resultado de la necesidad de acelerar 1a tasa de
reaccidn y aumentar la sclectividad, Este catalizador
provoco la modificacién del esquema de reactores, ya que
cl tiempo de contacto con el gaséleo puede ser muy corto
(del orden de 3 a 4 scgundos), pero ademds, debido a la
inherente formacién de coque durante las reacciones de
cragueo, ¢$ necesario regencrar al catalizador
continuamente, por lo que s¢ debe mantener en contfnuo
movimiento. En este trabajo sc desarrollé un modelo
malemdtico del reactor de una vnidad de FCC, el cuval es un
lecho transportado que opera de la siguicnte manera:
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Cindtice... / Meve Yoy Lopez L

Nl el teacior e encae i ol ;n\ Wieo drrrda

A e von ol catizador provenienl l [ERTUNIAI xﬁ

sl bcundo fler o i e aperatura ';w wiada de Sa0 K
yoebaodido conunicde 930 EO AL Contuctaine s provoea i
viporise oo ded pasdlen, oblenidudose unin me s
» ahizador aung h‘anUldIl;!il apromnda
deo R0 R et mezcla oo ads, sulnendo fas reacciones
e crague o, cen una mnpotieaie ;Lm nacion de peeben
sae del reactor s aproxineluomeate 700K i)u.mh s
L w eninte vharrastre del salido por b mercla poseos

ANUTCIN iy

el : diterencia de U dpsidades e vidga ot
Ve Mu i menor AT sl del renctor existe un ciclon
N cpare dan foesy danee ot catatuador haciy o
resv il lor v fos hacin su p'::m:.‘:w’m Ll rcdedo

desmollado comprende desde que Ta mezcla fguda
vX[n‘Jiln-' Nl Una vanonizacion ansiantdnea cuando e
pouenta con el vatndzador Basta que \L Hega al ciclen,
<|m]vl wrando asC aquedls seocidn en Ta que el gaséico
wdene vagar pmm!mum vaporizado. Los resultades
<‘r1>i: i Ve cemparan con Loy datos e

fos por fasana
operacidn de ta planta de FCC ubicada en ta ehnerfa
PENMEX de Salamanca; gado que sels se dispone de los
datos doeocarga y descarga son Sstos los resultados a
comparar, los perides en el interior del reactor son Ta
contribucién al simular ¢l sistema,

Teoria

Laaproxinacion al nicanisnn
respaldo existente a la clasif

iu

de fareaccidn se basaen el
cidn de lus lumps como
Gnodet punto de ebuthicion, explicado por Weekman
LE979), y en los datos de aperacidn disponibles. Se
consideran las siguicntes rulis de reaccion, Lompuus'os y
rengos de puntos de ebuatlicidn:

it pasdleo (ml p.eb. > 615 K aue es 1a especie
Mas pesada que estard preseate d urante ka reaccion, el cual
ab contacto con el catizader puede Tommar gaséleo ligero
fgly, 490K < peb. < 015 K), gasoling {ga, p. cb. = 3
K, gases voldtiles a condiciones NTP (gv) o ¢l deposic

carbenaceo solido conocido como coque; en seguids cade
uno de fos lumps mids ligeros puudt, formar a a quellos
seudueompuestos que scan mds ligeros que ¢l o bien
cogue, paed., b gasoling puede formar t2nto gases volatiles

conns cogue (1),

[
20}« — > coque

v >t TN
z:ll ——— g e Sg

Las expresiones cindticas para el niecanismo propussto se
dan considerando que el cragueo de gol sigue un esqgrcma
de segundo orden, debido a gue, segdn Decroog (1984),
es el resultado mds connin obxcrvadm cn lanio que las
reacciones de craqueo del resto de las especies son de
primer orden. La dependep i de fa lasn de reaceidn con fa
temperatura seodroen fa forma tpics wo Arrh s los
valores wlilizados en lay siowlaciones <¢ muestyan en la
tabla 1.

(1

A fin e considera ¢ problema de Ta gensracion de moles
seestimo ¢l peso moleculor de cada fumep oy se asinaron
coeficientes estequiomdétrivos para o1 mecanisig de

bl Lolacdmetoos cuisticos del g opsmo de oaeeion
eaCion Lo (s 1) ookl oy S ok kel
olph 190 * 59406 R ET 'tf
gol-pa 1750 59.53 2807100
pol-gv FRN 7403 KRR I
polcogue (.52 47.85 7.15

pli-ga GS [CR W) SHO* T
pli-gv 7 6.9 1254105
pli-cogue 0.5 51.27 710

gy ) 67085 St
E{:wmquv 0. SHao TS

LV-COG AL 0.3 1922 J.ls

\ . . . 21
*las unidades de oste factor son (kmel Y3y 1y
reaccion, penetands un mataz estequiomdétrica (Labla 2
Los pardmetros "n” que aparecen, ndican que ¢l pes
molecutar del cogue ¢s desconocido, pero se conside:
siempre ¢l misma,

tabla 2. Motz esteguiomdtric,

gol el £a av coq
gol 1.0 2.2 4.1 100 Myoi
pli - 1.0 1.2 4.9 gl
oa -- - i.0 2.6 Mya
A% - -- - 1.0 gy

Ln o que a desactivacion se relicre se propuso que con
¢sia s una funcidn de la cantidad de cogue fermad
eniences se propone una representacion de la activide
remanente del catalizador, relativa a la conversion «
gasoleo alcanzada, De esta forma, la fraccion de activid:
queda directamente relacionada con los balances de mater
y cuergla y, puede netarse (cc. 2) que no se incluye ¢
mancia explfcita al tiempo de pcrmancnciq cn ¢l reactor, ¢
conserva al factor de craqueabilidad "¢ del gaséleo con
pardmetro de ajuste, siguiendo a Venuto y Habib (1978).

.I)'_ l—
LxPL(QWM - i) )

Ei desarrollo del modcelo del reactor se hizo mediante
aplicacién de los balances de materia (¢cs. 3-5) y cnerg
(ccs. 6,7) para ¢l caso de un lecho transportac
heterogéneo y adiabdtico, tomando en cuenta que, dw
que se tiene una variacién en fraccidn volumcmc,n Y

velocidad alo largo del reactor, la solucidn se debe realiz
en intervalos dmuclos en cada uno de los cuales sc eval
nuevamente cada una de estas propiedades. Este tipo

aproximacion fue utilizada por Corella v Francds (199
subdividiendo al reactor cn tres subintervalos, s
cmbargo, cn este trabajo se subdividié cn al menos 258
intervalos, a {in de modelar ¢] cambio contnuo en ¢st
propicdades. Las suposiciones en las que se basa

modclo son las siguientes:

-Ambas fases se mueven con un patrén de flu
pistdn,

-la carpa se evapora de manera instantdnea,

-no hay alimentaciones laterales,

-se cumnle la tey dJel gas ideal.

-Las reacciones qee se Hevan a ¢abo son catalftic:

El modelo se presenta en i fo.'mn:
Acumutacion + Transporte = Generacion o Consumo

seguado por lu forraa de cvaluacidn para la fracci
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Resultados y Discusidn

La validacion de los resultados del modelo se realizé
comparando la salida de la simulacién con los resultados
de planta cestimando, para un mismo valor de los
pardametros de tansporte, los pardmetros cinéticos; sc
estudiaron dos casos de operacién:

Lse alimentd un flujo miésico de gaséleo de 66.08 kg/s,
utitizando una relacion mésica catalizador / hidrocarburo de
6.94;

2.se alimentd un Mujo mdsico de gasélico de 71.04 ke/s,
utihzando una relacidn mésica catalizador / hidrocarburo de
5.97,

Se ilustran los perfiles con resnecto a la coordenada axial
adimensionat (#/L); cabe notar que cslos perfiles son
tedricos; también se muestra la comparacién de los
resultados predichos (ata salida del reactor).

Los perfiles de concentracién, adimensionalizada respecto
de la concentracién inicial de gol, (fig. 1) muestran la
forma csperada. El gol, que no se gencra dentro del
reactor, muestra un perfil Upico de reactivo, en tanto que ct
gli, que experimenta tanto generacién como consumo,
exhibe el pertil tipico de un compuesto intermedario. Fl
compuesto  deinterés, la gasoling, presenta un
comportamicnto cast como ¢l de un producto que no
cxperimenta reacciones posteriores, aungue s un producto
intermediario también, que genera Lanto cogue Como gases
voldliles; sin embargo, en el resultado presentado se puede
notar que ta cantidad de gaselina ha alcanzado un mdximo

CORCERITGCiin GEIMENSIONS
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y, por tanto, si se pudicra continuar la reaccion de craqueo
s¢ encontrar(a un decremento en su produccién, situacion
que no se presenta debido a que fa aclividad catalftica estd
casi completamente extinguida a ta salida del reactor (figs.
3). En lo que respecta o los gases voldtiles se pucde
observar un resultado muy similar al de la gasoling, ya que
Sstos tambidn son intermediarios ¢n la generacidn de
coque. Los perfiles aquf obtenidos se basan dnicamente cn
la simulacion, ya que no se dispone de mediciones a lo
largo del reactor en condiciones de operacion, pero, debido
a la naturaleza del proceso de FCC se espera que los
resultados scan correctos, ya que el reactor debe haber sido
discfiado para oblener un 6ptimo cn Ja produccién de
gasolinas, andlogo al obtenido.
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fig. 2. Perfiles de temperatura

Obscrvando los perfiles de temperatura, adimensionalizada
respecto de aquella temperatura inicial de la mezcla
reaccionante (fig. 2), nuevamente se nota la forma t{pica
csperada para el caso de reacciones moderadamente
cndotérmicas. La transferencia de calor entre las fases
presentes provoca una tendencia a la evolucidn paralela de
los perliles en su traycctoria descendente a lo largo del
reactor, encontrdndose una diferencia despreciable entre las
temperaturas de ambas fases a la salida, situacién que se
obscrva cn los casos de operacidn de que se dispone. La
alimentacion de sélido se considera a una temperatura un
poco mayor a la del gas, por lo que al inicio s¢ da un ligero
calentamicnto de este tltimo.

La evolucidn del perfil de actividad deb catalizador respecto
de la formacién de coque (fig. 3a) sc muestra para
diferentes valores del factor de craqueabilidad, notdndose
la tendencia esperada, la cual es adn mejor que cn el ¢aso
de suponer que el decaecmiento de actividad se da de
manera exponencial, Para el caso de la simulacién aquf
reportada s¢ utilizé el valor de 0.19, ya que fue el que
mejor represento a los datos de operacion, aunque ¢sic s¢
puede variar en funcidn del peso molceular del gaséleo y
su porcentaje mdsico de compuestos nitrogenados.
Observando luego ¢l comportamiento de la aclividad en
funci6n de la longitud del reactor (fig. 3b) se puede notar
que se obliene la [orma esperada para ef decaemicnto, pero



150 APENDICE IV 1

Cindtica.,. / Mayva Y.y Loper L

aan bz v ape e dinedto coio Sanin el i o de Tinto ol enguemin dndaeo propuesto coma ey oy
petiancte todeb catabzador cnoeleacton, s jros i atematics del reactor proapuen seronids tutdumeyy,
olucron de Loees que aquetlos modelos gue seuthizan, por fo que o pl»-]‘l“d\_e?
de cHos invalaers a oo nmero mayun e espeaiey ¢ r“
e dugar de los tres comtnmente repottados) y L'UIM()W(;Q
creacion de moles mediante Taasipnacion de coclicicntes
N estequinmdétricos hasados en el peso molecufun Promeds,
| w ! de Tis especies fnvelucradis en cada fump. Bl medelo poy
: suoparte, seovale deoesta dhuma consideracidn parg
jncorperar ala simuntacion ol carabie en fadensidad de
mezckn paseosity en i iracann volumdaica ocy
gas. Bl conspderaaidn ox amportante, vaoque e
pardmetios de transferencia de masa y calor y el pardmeats
L R de cindtica quimica dependen de manera explicita de
L 0 05 1D 15 20 3 - velocidades de despliazamicnto de la mezeh reactiva,
Sl mdsico de cogue (kp/s) cuales que s¢ ven atectadas por esas variaciones

'udri,)

D gy

m O
o

Gilfuo o b
i TN

° it e (20

fie, s Actividad en funcidGin de L tormacion de cogque L
Una caracterfstca importante del modelo es no considera

| ) - la generacion de coque muediante una tasa de reaceidn, y
{ . | gue las propicdades de esta especie (densidad, pes

< noleculan) no son tacilmente predecibles, v oal evaluar s

I . seneracién mediante un balunce de masa mucrosedpico
\ evita la asignucion de dstas, Bl balance midsico de cogu
fue utilizado para predecir fa actividad yemanente &

i \ catalizador, sin involucr de mancra explicita al tiempo ¢
"3 } . permancacia dentro del reactor, ya que asf se obticne ut
. ‘ . : cxplicacidén mds fenomenolagica de este proceso.
(
i

. i A | Como s¢ pucde notar de los resultados se obluvo o
0. 0.6 0.4 1.0 buena coherencia cntre los datos de planta y |
) coordenada axial predicciones realizadas, por lo que se puede considerar
{tr. b, Actividad cataliiicn a o fargo del reactor csquema cinético junto con cl mndelo malemdd
_ o desarrotlados como exitosos y que cubren sus objetiv
tabla 2 Comparacion de las predicciones Como recomenducién a futura se propone resolver
especie pob gl it gy coque modelo del reactor acoplado al regencrador, con
temperatura esquema cinélico propuesto.
kofs  kels kgls kgfs o kols K
caso 1 Agradecimicntos
modelo 5.32 16,97 3293 1090 2.64 791 ' _
planta 5.46 15637 31.38% 1098 2.64 790 Se agradece al CONACYT ¢l apoyo econdmico brinda
(beea de posgrado) durante la realizacion de este proyee
caso 2 Agradecemos al Instituto Mexicano del Petrdleo y
modelo S 62 16.59 35.98 12.85 2.84 785 PEMEX por proporcionar los datos utilizados en
planta 5,82 18.47 33.59 11,15 2.83 789 realizacién de esle rabajo.
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Nomenclatura

Vorraldey Litineas

AL area tansversal (m'j).
i lump de pasolinas,

- Tump de pasaleos Tiperos

cob Tump de pasdleos pesadas;

eV dump de gases volatles (N,

- o mdsico (kg /uy,

Ry constante de Tos pases (83140 kI / kel K,
l<} < st tasa de reaceian;

e velocidad G /sy

Varabdes yricgas:

G- Lactor de Meragueabiiidad” del pasoleo;

O =g/ up,

1. fraceion volumétrica ocupada por el gas
e/ ol

fpse. - relacian de [Tujos midsicos de paséleo,

- Traccion de actividad remanente del catalizador,

p - densidad (kg 7 m3);

.- fraccidn mdsica respeeto al gasdleo alimentado,

Subindices:

cat- refenido al catalizador;

o.- evitluado en la corriente gascosa,

f evaluado o lu entrada del reactor.

p-- evaluado en Ta superficie de la particula catalitica,

Superindices:
O evaluado al ticmpo cero.
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STEADY STATE AND DYNAMIC SIMULATION OF FOC REACTOR UNITS
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Abstract: A dynamic model for an indusirial FCC reactor was developed in order to
predict steady state operation conditions and responses to perturbations. Dynamic
modelling has been performed to predict open loop responses. A new kinetic scheme for
the catalytic cracking reaction, consisting of five lumped species, has been proposed.
Steady state predictions are in agreement with industrial operating data. Dynamic
responses are analysed in order to clarify the very complex and highly interacting nature
of the dynamics of the Reactor - Regenerator system of the FCC unit.

Keywords: Digital modelling, Dynamic models, Open loop responses, Fluid-bed catalytic
' cracking
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I INTRODUCTION
1.1 Backaround

The production of gasoline by fluid-bed catalytic
cracking (FCC) is one of the most common catalytic
process in the world, hence, its modeling is an
important area of study. In this paper two models are
compared in order to predict the behavior of an
industrial FCC reactor. The main objectives of the
model development are the optimization of operating
conditions, in terms of maximizing gasoline yield
and the study of the dynamics of the plant.

Lopez-lsunza (1992) developed a dynamic model for
the FCC reactor-regencrator system. This model
considers the reactor as a cylindrical transported bed
unit (riser). Solid and gascous phases are individually
considered. A three lump kinetic scheme and
Voorhies’ deactivation relationship was used in order
to predict the gasoline yield, the coke production and
the catalyst activity. The regenerator is considered as
a heterogeneous transported bed reactor with internal
recycle.  The kinctic  scheme wused provides
information about oxygen and coke consumption as
well as temperature profiles inside the regenerator.
Although both reactors were considered as dynamic

sie T emardennza concluded  that the  global

while the recactor could be considered to be at a
pscudo-steady state. This observation is in agreement
with Ljungquist et af. (1992). Dynamic simulations
were performed in order to follow the response to
disturbances in feed temperature and recirculated
amount of catalyst.

In this paper a sccond model is developed. The
reactor is also considered as a heterogencous riser.
However, the mode] considers that it operates under
a pseudo-steady state. In this case, the real reacter
shape, slightly conical, is considered. A mass balance
is used in order to predict the slit velocity at reactor
entrance, after the instantancous vaporization of the
gasoil. This calculation is based on the observed void
fraction (Schurnmans, 1980) and on the estimation of
the gaseous density of gasoil. A five lump kinetic
scheme is used. This scheme is able to predict light
gasoil, volatile gases, coke and gasoline production.
Molccular weights for cach entity, with the exception
of coke, were estimated and stoichiometric
coefficients were assigned. The density of the
reactant mixture is predicted along the riser and
velocity and void fractions arc estimated in order to
follow the conservation of mass. Operating data were
usced in order to estimate the frequency factors and -
the activation cnergies. Catalyst deactivation and
coke production are modeled using the global
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converson of casod rather an o aesidence e

Brnchion (MayasYescas and Lopeeslsunzg, 1995 Catalyst deactivation 1s modeled as a functio s o! the
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PR The Ko scliona proposed by Koshag and residence time ol catalyst However, o crackabilin
Parkin l\l‘ S3) s used moonder to predict onvuen and factor, "u, is used (Wolf and ALani, 19823 ﬂ'fi
: coke consumpuon and C O, CO;, and H,0 production. shown meq. 2
Temperature of bubble and emulsion phases s
3 predicted. It &5 known  that  there are some [ ( W”l__ 1 ]
i temperature gradients along the VOO qegencrator, (I)[::cxp R
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daviimie svstom a CSTR modcl is used. Furthermore,

Tygs B oty A fove \ B v #he . . . .

the global uvnamics of the FCC depend on the The riser model, given in cquations 3 to 10, is
» 3 ) , S

regencrator julet and outlet temperatures rather than derived from classical mass and encrgy balances.

oy y "ne e i H Vet oap oy )

on temperature profiles {Ljungquist er al, 1992). Plug flow was assumed and also that only catalvtic

reactions take place. For component A in the fluid

L2 Risermodel

phase:

The ’,,ur .:_u.us'(-d kinetic scheme is a Jumped schcn'lc‘ /\ 8C oCa, I—g1) .

good revision of the development of lumped kinetic + g -+ kea(Cay— Ca) =0

niodels can be found in Weckman (1979) and Sapre ot dz €l _

and Krambeck (1991). In the model presented here ()
: the lumps are defined by their boiling points. The
i fol]owino reaction paths arc considered. Gasoll (gol, LC. C,(t=0,2) = CABO (3.1)
4 b.p. > 615 K) is supplied. This entity can crack into Caglt,z=0) = C, i (3.2)
! light gasoxl (gli, 490K < b.p. < 615 K), gasoline (ga,
b b.p. = 490 K), volatile gases (gv) or coke (solid). and on the catalyst surface:

Also, new gaseous compounds can crack to produce

Hﬂ o J B 7 y

lighter ones or coke (eq. 1). 6S,f, e 8? " ke (Crn— C) = DR

¢ dz

: ‘ (4)
gol ——— coke

o 1.C. Cp(t=0,2) = C,.0 @.1)
*;;i‘><J T \ G (4z=0) = o (42)

AN
gl - ga L gv o
! ‘ﬁ Mgy T nlgoi - pg Ug Al 2 (5>
‘ ’ (D
The cnergy balances yield, in the gascous phase:
Second order kinetics have been proposed for the
cracking of gasoil and first order kinetics for the other 87, 0T (1—zg) ha .
compounds (Deccroog, 1984). Reaction enthalpies = + Ug Py ‘f————*‘g —‘"Cj"'(ﬂ~ 1p)=0
were estimaied using the stoichiometric relationship of L PeP ”
in order to follow the law of Hess. (©)
1.C. T,(t=0,2)=T,° (6.1)
In order to fit the molar generation rates, molecular T, (t,z=0)=T,i (6.2)
weights  for each lump were estimated and
stoichiometric coefficients were assigned (Table 2). and in the catalyst particles:
The molecular weight of the coke is unknown, hence
a coefficient could not be assigned. However, the o7, 8T,, h(gav U )= (~0H)! /Xfr//l\
A : . . : s A+ U g 4p Z
1 < € 1S
mass bw.lancc cquations were uscd to determine i a1 ot p,Cpp “n
production rate. 7
: =0 %) = T.O
Table 2. Stoichiometric cocfficients 1L.C. T, (t=0,7) 7? (7.1
T,(t,z=0) = T, (7.2)
gol _gli _ga__ov  coke
yol 1.0 22 4.1 10.6 nggl
gl -~ L0 1.9 4.9 ngjj
‘ ga - == 1.0 2.6 npy The void f{raction, reactant mixture density and
e ; it Is ale a Y 1 N g’,.
i ov e 10 ngy velocity were also calculated along the riser (egs. 8
% . R S
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Iinetic paiameters were estimated using data from
three steady state operation points. Predicted results
were in agreement with observation for an industrial
wint (Fig. 1)
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Fig. 1. Mass flows comparison at reactor outlet (kg/s)

1.3 Regenerator Model

The regenerator was considered as a heterogeneous
continuous stirred tank reactor. Mass balances were
performed for O, CO and coke in bubble and
emulsion phases. Energy balances were also
developed in both phases. The reaction paths
proposed by Krishna and Parkin (1985) were used
(eq. 11).

CHuny + DE2 Y 0s -
2n+1) 4
(an
. COqy) + COxg) + hd H200
n+1 7+ 1 2

This approach for the kinetics of coke burning has the
advantage that it is possible to consider the ratio
n=CO/CO, as a function of temperature. Previous
authors give values of activation energies either for
reactions or for n. This last activation energy is in
agreement with the mode!l proposed by Lec and
coworkers (1989). A modification was introduced to
the reaction rate expression. Coke concentration was
not taken into account in an explicit way. Because of
th- motees af thic veaction, a heterogeneous gas-solid
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it Ufinds™ the same coke concentration during the
eatire period that the reaction takes place. Hence, the
cokhe concentation may  be assumed 0 have i
constant value when determining the teaction rate. An
mdependent mass balance was pertormed for cohe in
order to take mto account its consumption. The
reaction rate for coke burning was taken as {irst order
in both reactants, coke and oxygen,

2. RESULTS AND DISCUSSION

Mode! simulations were perfarmed for an industrial
FCC unit which processes 40,000 Bbl gasoil/day.
Characteristic residence times {or gasoil and catalyst
in the riscr, at stcady-state conditions, were 3.6 scc.
and 4.1 scc,, respectively. The catalyst residence time
in the regenerator, also for steady-state conditions,
was 0.8 scc. Responses for open loop mode
dynamics were obtained for the following
disturbances, introduced after steady state is reached,
which is considered as zero time.

1) A 3% step increase of catalyst circulation rate
after steady statc is reached, and re-establishment of
original operation conditions after 120 min.

2) A sinusoidal disturbance of feed temperature with
an amplitude of 15°C and a period of 20 minutes, and
re-establishment of original steady state conditions
after 120 min.

3) A 2.5% step decrease in supplied gasoil and re-
establishment of original steady state feed conditions
after 60 min.

Figure 2 shows the response of the system when 2
perturbation to catalyst circulation rate is introduced.
The vield of gasoline is closely correlated to riser
temperature (Fig. 2a) for the kinetic parameters
selected. Both curves exhibit a very similar shape.
This does not depend on the perturbation since the
same behavior is observed in all simulated cases
(Figs. 3a and 4a). The yield of gasoline increases
because of the increase in temperature. However, the
global gasoil conversion decreases due to the more
rapid formation of coke (Fig. 2¢). Catalyst activity is
decreased by coke formation. As well as the faster
formation in the riser, the global temperature of the
system is increased because of the increase of coke
burning in the regenerator.

There is another important interrelation between both
reactors. Instantancous evaporation of the gasoil
absorbs energy, which is supplied by the hot catalyst
from regenerator. [f the mass flow of catalyst
increases, then there is more encrgy available for this
process. Consequently, the temperature of the
reactant mixture is higher. Also, in this case, the
catalyst reaching the gasoil becomes warmer and

o Coretsa meta that eaciceniated coke
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The system response o a perturbation in feed
temperature 15 shown in Fig. 3. The riser oullct
temperature follows the perturbation with a delay
one residence time (Fig, 3a). However, the increase
in temperature cnhances coke production (Fig. 3¢)
and also increascs riser temperature. Hence, the
regencrator temperature experiences a 6 °C rise and
after this never reaches another steady state, during
the simuiated time (Fig. 3b). Oscillations continue
onc hour after the original conditions were re-
cstablished. This response influences the global
temperature of the system, and riscr inlet temperature
continues following the regenerator oscillations. In
this case, the system again reaches a different steady
state after the re—cstablxs iment of original conditions.
The change in temperature does not produce an
inverse response in global tcmpe""u*e nor in the
yield of gasolinc. Hoxncvcr, s incrense produces a
decreasing effect in gasoil conversion due to the
enhancement of coke production. Because the
regenerator js not able to bumn the coke that is
produced, it supplics it to the riser, and conversion
can not increase again, as modeled by Eqn. 2.

A response to a decrease in inlet mass flowrate is
also shown (Fig. 4). Due to the increase in
temperature.of the reactant mixture, temperature and
H gasoil conversion increase (Figs 4a and 4¢).  The
yield of gasoline increases also following the riser
temperature  increment.  An o increase i coke
production occurs (Fig. 4c¢) due to the decrease 1n the
gasoll supplied. However, overall coke production
decreases. Aflthough the amount of coke in the
repgenerator  is  also  decrcased, the regencrator
temperature increases due to the riser temperature
increment. After the perturbation is removed, the
regenerator continues heating the system and the
riser t“mpcmmrc docs not dccmasc (k ig. 4a). Re-

sles mendds ‘/\f|/\Y‘I

thh

particular case, the system reaches the original
steady-state atter ortnal conditions are established
(ot shown).

Incalb ofhese Gises ome Inportant characteristios of
the FOC system are shown. There o a lugh devree of
miteraciion between  repenerator variables, which
control the dynanues of the whote process, and the
fser vartables, which are the miost closels related to
commuerenl tarpels. Inverse response were also
shown to ceeur,

3. CONCLULIONS

A dynamic modei has been developed to simulate the
behavior of an industrial FCC unit, Simuliancously, a
five lump kincue scheme has been proposed for the
catalytic cracking of gasoil. Changes in the number
of moles, velocity and  void fraction were
mcorporated into the riser reactor model. The
catalyst deactivation rate was estimated using the
Ovcrn)l conversion of gasoil. In order to take a more
fundamental cexpression for coke burning, coke
concentration was taken ta be constant during the
cntire burning reaction. However, an independent
mass balance for this solid entity was developed in
order to cnsure that the mass conservation is
satisfied. Despite its inability to predict spatial
profiles, a CSTR meodel for the regenerator is
sufficiently good to predict the global behavior of the
FCC unit. Nevertheless, it is necessary to use better
models for the regenerator of this unit if the
knowledge of spatial profiles is required.

Control of this system is difficult because of the high
degrce of intcraction between both reactors.
However, good contrel of the plant Is necessary
because its central position in a refinery ensures that
substantial operational disturbances occur as part of
its normal operation. Controllability analysis based
on this model is underway in order to develop
cffective contro!l schemes for the FCC plant.
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a) Yield of gasoil to gasoline and riser temperature
b) Temperature and coke flow at regenerator outlet
¢) Production of coke in riser and gasoil conversion
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¢) Production of coke in riser and gasoil conversion
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' UNIDAD DE FCC

I Noya-Yeraasy B oLopes-isunsza
Drepu Uiento de ugeniersnnde Procesos, Tnpenicria OGuivicns Universided Autdnoma Metrapolitana - [ztapalapa.
AP SA 83 Faapatapa G340 NMéaco, D Pax (5) 724 45000 Bamanls felipegaanuim vam nix

Vi, lusy'.‘.c
sl ard Diochemiaa! Paginecring. Umiversity College London
T3 Gieat Dritain.

Depuartiment of Cher
Porrinpion Place, Londen WO

Resunien
Uas unrdades de FCC son sistemas adisbdticos cuvo balance
ge energin determing su dindmics Las reacaiones de
traccronanuento, endoldrmicas, reciben la energia necesaria
reacciones exownmicas  de
regencraciin el catahizador, Bl oreactor,  un decho
wassportindo,  pusee una dindmica mds rapida que cl
repencrador, un lecho Muidizado, por lo que la dinmiica de fa
unidad se ve muy influenciada por este ultimo, ¢l cual ademas
puede presentar multiples  estados  estacionarios  a las
condiciones nominales de operacion. Fsta multiphcidad, la
respucsta inversa o acciones de control y la tendencia tedrica
al disparo de la unidad, motiva diversos estudios de la
catabifidad tanto de la unidad como de su conirol. En este
trabgjo. tlomando como base a un modelo matemdtico, se
analizan alpunos aspectos de la contralabilidad de dos cstados
esiacionarios de una unidad de FCC cuande ésta se cncuentra
operando @ lazo abicrto, lo que desemboca al andlisis de su

para Hovarse a cabo dr las

dindmica cera.
Aren: controlabilidad, dinémica cero, modelos

Abstract

FOC units are adiabatic systems where the dynamics is
determined by the energy batance. The heat necessary for the
endothermic eracking reactions is supplied by the exothermic
reactions of regencration, Because the dynamics presented by
the cracking reactor s faster, the dynamics of the whole unit
is highly influcnced by the regenerator, a fluidised bed, which
can present multiplicity of steady states at the nominal
operating condilions, This multiplicity as well gs inverse
responsc o some control actions have motivated scveral
studics about stability of the operating steady state and of the
control of the unit. In this work, using a mathematical model,
some aspecis of the controllability of two operating steady
states ol an open loop FCC unit are analised, yiclding to the
analysis of the systemn zero dynamics,

1. Introduccién

Fn el campo de la ingenierfa de procesos hay varias frcas.
interrelicionadas, que ticnen que ver con dos elapas muy
importantes ¢n ¢l desarrollo de un proceso: ¢l discfio y el
control. Il estudio de fa interrelacion de estos dos tépicos se
ha vuelto muy importante {16}, y actualmente sc le puede
designar bajo ¢l término controlabilided. Las historia del
desarrotlo de esta firca se remonta a cxperiencias emplricas;
una de las primeras refencins al respecto se debe a Zicgler y
Nicholson {20] v una actualizecion de conceptos puede verse
cn |15} Dentro del estudio de los fendmenos que pucden

deteriorer In controtabilidad de un proceso sc cncucentran los
retrasos en el tiempo de aplicacion de las acciones de control,
el error ol modelar ¢l proceso y la posibilidad de obtener
respuesta inversa o acctones de control {7, 15]). Este trabajo se
cnfoca a este Gltuno aspecto.

La respuesta inversa €5 un fendmeno que tiene  como
caraclerfstica principal que la respuesta del proceso a cicrtas
acciones de control se Heva a cabo, inicialmente, en sentidu
opucsto ol que finalmente seguirf. s notorio que este
comportamicnto generard problemas de control, o dicho de
otra manera, deteriorard la controlabilidad del sistema. En este
trubajo sc presentan resultados que intentan profundizar cl
conochiniento a priori de procesos, de tal forma que desde ef
momento de su discio se pucdan prevenir cste lipo de
problemas. [l andlisis presentado se respalda con el modelado
de un proceso industrial, en ¢l que sc sabe existen problemas
de control, ¢l fraccionado catalftico de gaséleos, FCC (Fig. 1).

.

4 productos
.. cictén
gases de combusgion
v I @ T
N
e b s
d \/;.
| regenersdor _. . reactor

t

NN
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S \'t\ geadleo
alre ___:7 \)‘_ reciclado
—Tgublco nuevy

Fig. . Esquema de una wnidad de FCC [11].

El sistema FCC sc cligid como modelo de estudio ya que es
uno de los procesos catalfticos més grandes del mundo. [n ¢l
resulta atractivo modelar la dindmica de [a interaccion
encrgélica presentada entre reactor y regenerador, ademias de
que desde el punto de vista industrial sc tienen incentivos
cconémicos. Flsicamente, la unidad de FCC sc compone de
un reactor de lecho transportado en ef cual ¢f catalizador y la
mezcla reaccionante, cn cstado gascoso, ascicnden. A la salidae
de cste reactor existe un sistema de scparacidn de lases, en el
cual se recuperan los productos gascosos. El catalizador
separado se envin al Gltimo paso del proceso: el regencrador
de iecho fluidizado. En este segundo recactor los residuos
carbonaceos que sc depositan sobre ¢l catalizador (coque) sun
quemados con aire, devolviendo con ello la actividad al
catalizador. Una vez regenerado, ¢l catalizador sc envia a la
entrada del reactor y el ciclo se repite.

Trabajo sometldo a revisién en junio y aprobsdo para su publicacién en octubre 1996,
Memorla det XXI Congresn. Derechos Reservados © 1996, Academin Naclone! de Ingenleria, A.C.
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que el proveso oo imeal

Vi saposadn inportante, frepuesiy oripmalinienie por
umdad se puede

boershueae {610 o o de considestr que s
! controlando ol

“ 5

reavton e S1Q

controtar simaplemente regenerudor v

frseendiciones (o
upcracion Aungue esto da como resuhiado un control Gptime,

periasticndo o
se e que se pueden presentar problemas de recharo por
parte del operador, Sin embarpo, wmbidn se ha comprobado
quuese mismo esquema deocontrof se puede reformular en
trmmos de vartables del yeactor (2]
ubifizard esaden al estudiar la dindmica,

I'neste wrabajo se

Una de fas caracleristicas mds importanies de cstos sislemas
€3 que seooperan adiabdticamente. De esta {orma, e} calor
gencrade por las reecciones de regencracidn, Ja combustién
de coque, cs uiilizado por lus reacciones endotérmicas de
fraccionado de gasoleos. Al operar, el calor se transfiere de un
reactor al otro por medio del catalizador, ¢! cual viaja entre
ambos cncontrdndose en un circuito cerrado. A fin de
controlar lu evolucion del balance de encreia de eada reactor,
unaaccion comin de control es modificar vl Mujo de
catalizador circulado cntre reactores. Otra zecidn de control
utilizada ex modificar ¢l fiujo de aire suminisirado para la
regeneracion, a fin de controlar la tasa de combustién de
coque y fa climinecion de calor del regencrador. Sin ¢ nhargo,
detido arestriceiones téenicas, 1a regidn de operabilidad de la
FOC estd Limitada y ese mancjo de la energla se vuelve
camplhicado ¢ interesante,

baneste tralngo se utilizara un modelo matematica simple, no
haeall B reector es considerado como un lecho transportado
scudoestacionario y el regenerador es modelado como un
reactor de tungue agitado. Ambos modelos fucron derivados
medinnte Tu aplicacion de balances de materia para cada

especie reaccionante y de energla de cada fase presente.

I=ste trabajo se estructura de a siguicnte forma. En L sepunda
seeet6n se presenta el desarrollo wWérico y fos antecedentes al
problen Lo metodologly propuesty para ¢l andlisis es el
thpice tratadn e o lercera seceion. La cuarla seccion se
dedicn L aplicacion deb método  propuesto v a la
comparacion de las prediceiones con la simualeion de In
dindmicen de Yo unidad de FCC modelada.

2. Teoria

Pas vnidades de FCC operan en una regién en la cual, o las
eonddieiones aominales, pucden  predecirse  tres  estados
estacionarios. Uno de clos no s de interés comercial, ya que

correnponde awl anneiaoo e gl L os otos et RO

Ol v oolio o omacido conie s e et ido Chdrdel iz ado poy

altas canveraones - ot vty feperatung e CPeTacion,
Teron sinlades connadonendo o ambaos rranlores v e
proceve de evicoracain istanidines Jel pasolen wl e o
frunidad Lo comnparaodn o T cestutadon ublemidoy
sunulacion deloestado e

opLracin nomingd, con duaton

provenientes deuna unndad mdustal de OO Suen
sabdncionos o bag 20 o g medelo se connder
adecuindo. s condiciones b apeiaiian tanto para el eulado

de operactn somins! Padusnah) como para el encendido ¢
muestran en b Tabia 1
Tabla ) Condiciones de operaciin [12].
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Fig 2. Predicciin de producios a la salida de ia 1°CC [11].
El punto de operacidn nominal se encontrd on la zona
propucsta como scudoestoble [10] Bl estade encendido,

encontrado hajo las mismas condiciones de aperacion (g,
3), se considera estable 3. 5] Sin embargo, este tlimo
estado no es operable, ya que se violan lus restricciones
mecdnicas de temperatura en los ciclones del regenerador
(14]. S¢ ha reportado que es pasible que yna unidad de FCC
se desvle hacia este estado después de un decremento en el
Nujo de cawlizador cntre reaclores [5], lo quc puede
ocasionar problemas en ¢l control de 1a unidad.

%"r ! - eslado
2 oss oncenc:do
§ ovos
E operacién
% 0.94 I e
0 92 SR B i S
2.5 35 45 55 G5

tismpa do residencia dol cotelizedor (s)
Fig 3 Muluplicidad de estados estacionarios 112/

Al modelar al regencrador se considerd que se flevan a cubo
las rencciones de combustidn de coque, las cuales son
heterogdneas y no catallticas, v 1a oxidacién del mondyide dv
carbono formado. Ln la fase emulsidn esta allima reaccidn se
puede llevar o cobo tanto de forma cataiftica, debido a los
aditives que le son agregados al catalizador, como de mancia
no catalfuca influenciada por fa temperaturn, En la fase
burbuja solo se presenta ln oxidacion homogénea no cataliticy
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de cantrol en by windades de FOC sons T,
selectividad y de eila dependen as restricciones de operacion,
Weagr que Tige o actividad del catalizadoer, y alguna de las
concentraciones, Co; o Ceo, a fin de prevenir la reaccidn de
“allerburning” (combustidn del CO en fase gascosa), ya que
debido a cesta Gltima se pueden cexceder las restricciones de
leniperatura ¢l regenerador. Al controlar estas tres
variables mediante acciones e u, s¢ provoca que las dos
variables  restanies presenten una dindmica que  cs
consceuencia de los valores tomados en csta accién. Lista
dindmica esté infiuenciada por la dindmica cero del sistema,
por lo que de su cestabilidad se pucden inferic algunas
caracteristicas de fa controlabilidad de la operacion. En el
case de sistemas SISO ya existe un procedimicnio para cl
andlisis {18}, En este trabyjo se da una
ceneradizacion de ese resuitado a un sistema MIMO (3X3). el
deda FCC analizada.

.
dado que alecta

cn

mencionado

. 3. Mectodologia Propucsta

Los estados (e 1) pueden dividirse en balances para las
variables controladas y no countroladas. Durante la operacion
en estado cstacionario las variables controiadas no cambian,
por to que su derivada temporal ¢s cero (Ec. 2), pudiéndose
con ¢llo evaluar el vector v, (Ec. 3) que contiene ¢l valor que
deben tomar las variables manipulables. Esta evaluacion se
puede Hevar a cubo Jado que la matriz G fue planteada de
manera tal que no sea singular. Este vector u,, ¢5 sustituido en
los balances de las variables libres, dando una expresion para
la dindmica ccro (Ec. 4).

X* = 0= 1% (X)) + G*e(X(1)u,, (2)
U, = =GO (XENF*, (X(1) (3)
N*, = 00 (X(1) + G o, (X (), )

Estrictamente, 1a dindmica cero ¢s 1z dindmica de la inversa
del sisteina, re del sistema defimido con las salidas del
sistema original como centradas y las entradas del sistema
original como sulidas [9]. En ¢l caso de sistemas lincales sus
polos son los ceros del sistema original y viceversa. En ¢l
caso de tene ceros en el sistema original, se sabe que
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1oSu madelo fue reesarito utitizando variables de desviacion
respecto del estado estacionario analizado, de tal forma
que Este comresponda al origen.

1) Se generd una funcion de Liapunov utilizando ¢l teorema

de Krasovskii [17].

1) Se realizd ¢l andlisis de estabilidad.

L} andlisis descrito se realizd para dos diferentes politicas de
operacion, ambas considerando como objetivos de controla T
Y Weaq- En 12 primera de cllas s¢ considerd ademés a Co, y en
la scgunda a Cco como objetivos de control. Cabe noter que
cn ambos casos la dinimica cero influencia dircctamente tanto
al wventario de catalizador en ¢l regenerador (¢) como a la
concentracion no controlada.

4. Resultados y Discusién

Al llevar a cabo el procedimiento descrito para la primera
politica de operacion, ie. cuando ,\',CT:(Coz,qu,'I') %
X4 =(Cco.5). la matriz Gee obtenida fue no singular, por lo
quc su inversién no presento problemas (Ee. 3). Kl vector v,
btuvo igualmente sin problemas v fue sustituido en ¢l
modclo de la dindmica de Xy (Ce. 4). En este caso, ¢l modelo
para dX/dt resultd ser no lincal. Siguiendo ¢l teorema de
Krasovskii, sc busca cncontrar una funcién de Liapunov
definida por £4,*7f,*. La parte fundamental de la derivada de
ésta es la matriz F=-(J+J"), la cual dcbe ser negativa definida
al ser evaluada en ¢l origen. La matriz F fue determinada de
mancra simbdlica, y lucgo evaluada a las condiciones de
operacién de los cstados estacionarios de interds, encendido y
nominal. En cste procedimicnto lo que se busca ¢s la
dircccién de cambio de la funcion no lincal de Liapunov, ie.,
si su tendencia ¢s decreciente (F negativa), lo que indicaria
estabilidad, o creciente (F positiva).

[
NEM

Al cvaluar la matriz F o outilizando  la  temperatura,
concentraciones y fraccion de coque que se oblicnen al
simular la unidad cn el ¢stado estacionario encendido, sc
encontré que K es negativa definida, to cual indica que cn este
estado cstacionario la dindmica cero del sistema es estable.
Aplicando el método indirccto de Liapunov, a mancra de
corroboracién, sc¢ obtuvieron como valores propios de la
matriz dc la linealizacion: X;=-352.327 y A;=-1.878, valores
que estdn de acucrdo con lo obtenido al analizar la dinAmica
cero no lineal.

Al utilizar ln temperatura, concentraciones y fraccidn de
coque que sc obticnen al simular la unidad en ¢l cstado
estacionario nominal, sc¢ encontré que -F no sc¢ definid ni
positiva ni negativa, lo cual impidié continuar el anélisis en
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proqao. aldendas Taeran by =50 SUS s 4 P uT Can npers en el estado estacimnana nominal thap remperatur
pracde petar, enoedte ceso by doadny s core hoeahizady o e Contrasle con sy aunencia cuando se perturba o la und
N wopado, gue ceon honoaun et e operando en el e tady estagonano encendido (Fip @) Fao
N o
Coindn e Hevo o cabio el iy o Lanepreda polica o

upereoien, feo agqueh o B gue eo coeean oy oo
Ny (e, se obtuvo un modeto Snead e dindmeca cera
debsisterna [13] Deoesta pumern simplements se anahzaron
abilidad Al sustiuin
fis econdwiones del estado de eperacidn encendido se

SUN VQLOTES PrOpIos para wivestiper e
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[ETRN IN

fos velores propios 2 o35 23y B 078 por o
Grenoseocenchye gque I dedoncs cero deeste estedo es
estabile, to gue estd de acuerdo con o ebienide en el caso
arterior. Al sedtituir las condiciunes del estado de operacién
numinagd,  los valores  propios  fueron Ap=-44.433 y
2ar 12418 Fsios csian de acuerdo con 1o obienido al
analizar fa primera politica de operacion, ya gue sc puede
concluir que la dinfmuce cero del estado nominal no es
estable.

Las predicciones oblenidas fueron correboradas mediante la
simubacion a lazo abicrto de o unidad de FCC. Se simuld ¢
estado de operacion nominal de una unided industrial (ver
Fip. 2) y una vez que se alecanzd ¢l cstado estacionario se
introdujeron las siguientes perturbaciones (Es imponante
notar que los casos simulados son reflejo de acciones de
control tomadas comunmente al operar unidades de FCC):

1) Decremento del 3%, en escaldn, de la tasa de circulacién
de catalizador (Opy ¥ &) entre reactores durante 2 horas y
regreso a las condiciones originales de operacion.

HY Incremento del 5%, cn escaldn, de o cantidad de oire
suministrada al regenerador (§y;) durante 1 hora y regreso
a las condiciones originales de operacidn,

Como el catalizador se encuentra en un sistema cerrado,
iwdo de un reactor al otro, al perturbar a ta unidad de FCC
un cambio en la tasa de circulacién de catalizador, el
cfecto neto es la alteracion del balance de encrgfa en ambos
reactores, transportudo v fluidizado. La megnitud de esta
accion esta relacionada can lz capacidad calorffica del sélido,
ef cual es ¢f vehiculo de intercambio de energla. Cuando se
incrementa esa tasa de cireulacion, hay un aumento en ¢l flujo
de energla que va del regenerador al reactor, pero, a su vez, el
inventario Je energia del regenerador cambia de manera
mversamente  proporcional al tiempo de residencia del
catalizador en éste, habiendo asi un monto menor de energia
disponible para promwover las reacciones de regeneracion.
Simultincamente, en ¢l reactor hay un monto mayor de
enerpia,  utilizado  para  promover las  reacciones  de
fraccionado, incrementando el rendimicnto a gasolina y la
produccién de coque. La actividad del catalizador se ve
disminuida por estos incrementos; sin embargo, al mismo
tiempo se suministra al regencrador una cantidad mayor de
“combustibile™, el coque, con lo que ¢5 posible aumentar su
temperatura de operacion y, con cllo, cambiar al estado
estacionario encendido, Debido a esta situacion en la que hay
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Fig. 4. Respuesta a la disminucidn a la tasa de circidacio
del catalizador entre los reactores [12). ay ¢} variabies en
reactor, b) variobles analizadas en este trabajo.

Los resultados de la simulacién fueron que al estar operan:
en el estado nominal v cambior la tasa de circulacién .
catalizador se obtuvo respuesta  inversa tanlo  en
temperatura del regencerador (1) como en la produccion -
coque en ¢l reactor. Ademas se obtuvo un cambio de esta
estactonario, del nominal al encendido. Una vez que la unid
se¢ cncontraba en ¢l nucvo estado estacionario, al restablec
las condiciones oniginales de operacidn, lo que cs una nue
perturbacién a la tasa de circulacion de catalizador,
continué operando en ¢l mismo estado sin obtener respucs
inversa {12}

La otra anccién de control estudiada fue ¢l cambio ¢n

cantidad de aire suministrado para regeneracién. Ya que es
aire cstd mas frio que el regenerador, cf balance de energia

ve afectado. Dado que la capacidad calorifica de los gases,

menor que Ja det catalizador, ¢l cambio en temperatura pued
no ser onotorio. Por otro lado,. la cantidad de oxiger
disponible para la regencracion es proporcional a la cantid:
de aire, por lo que la tasa de combustién de coque cambiasc
forma proporcional al flujo de nire alimentado, csta situaci{
también genera-un conflicto. Cuando se aumenta ¢l flujo «
aire existe una mayor remocién de energia, pero a su vez

tasa de reaccidn, generadora de enerpla, se ve favorecida. £
el caso de una disminucién en el flujo de aire, la situacidn ¢
la opucsta. E! comportamiento dinfmico que se observa:
después de una perturbacion de este tipo dependert de
balance entre las dos tendencias inversas descritas (Fig. 5).
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Fue 5 Kespuesta al aumento of fluyjo de aire alimentado al
resrencrador [12] av o) variablcs en el reactor: b) varichles
unafizaday en exie trabajo

Al perturbar ¢l sumiistro de wce al regenerador, sc observé
respuesta inverss en Uy g, cuando la unidad de 1'CC
apcraba cn ¢l cstado estacionario nominal. bin este caso, la
unidad de I°CC no abandona ol estado de operacion nominal a
pesar de Ja perturbacion, por ello, el fendmeno de respucsia
inversa se presenta al momento de retirar la perturbacion.

Fnoambos casos presentados, ¢! andlisis s basu cen la
presencia de respuesta mversa despuds de una perturbacion cn
escatdn. Lo respuesta inversa pucde  ser causada por
fendracaos diversos, sin embargo, on este trabajo se propone
que, dado que existe un andlisis matemético preliminar, ia
respuesia inversa detectada corresponde 2 una situacion en la
que dos tendencias cpuestas a una misma accién de control
provocan un posible deterioro de la conirolabilided. El
fenomeno de respuesta inversa ha sido observado por otros
autores ul sumular perturbaciones similares 2 las presentadas
1] ¢ intcrpretado. anélogamente, como consecuencia de las
tendencias upuestas mencionadas.

5. Conclusion

1 andlisis propucsto fuc exitoso en la prediccion ¢
interpretacién del comportamicnto dindimico de una unidad de
FCC, y en gencral. en ¢l andlisis de un modelo de tipo reactor
conlinuo de tanque agitado.

1 desarrolto matemitico sc basa en que al tenerse un sistema
complejo. v como ¢n este easo no finenl, la determinacion de
suodnversa, o fin de conocer su dindmica cero, puede ser
complicada. Sin embargo. para ¢l caso particular de un
sistema de contro! afin, ya sca SISO o MIMO, la parte del
modcelo que encicrra la relacién entre el vector de scciones de
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control v o balanves de amaterts s encrpia, moder del

proceso, e pacde eeror, pudiendose conocer e

tendenuin de Ta dindnia coro del proveso, enparticalar Ta gque
soonegesta porantenr algunos aspectos de b canitolubihidad
del sistemia B este trabge, ese papal fue pugada po e aine
Goe Ash
e obitenido al aplicar un vector deacciones de conirol se

sy bl

andlises desarrotfado os ophoable wasteman de contiol ahin

analizando o estabilidad de Ta dindonca cero del

pucden predeor fendmenas tales Como renpucia iy

Desde el punto de vasta del modelado de i unrdad de t OO, se
conclinn que  la refenda scudocstabilidad el estado
estacionario de operanidn noninal »e debe a que b dinldmica
cero no os estable en ese punto. Al aplicar ¢l nusmo andlists al
estado de encendido de Ta unidad de FCC se encontrd que su
dinfmica cero cs estable. Ambos estados estacionarios se
pueden  predecir mediante simulacidn, por lo que es
recomendable sepuir mvestigando averca de la estabihidad del
estado de operavidn nonunal, ademds de profundizar v ol
andlisis de otros aspectos de su controlabthdad.
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7. Notacién

Cco.- concentracidn adimensional de monoxido de carbono.
Co,.~ concentracidn adimensional de oxlgeno.

f- Vector de términos cindticos y balances de materia y
cnergla.

F.- Malriz definida por la suma del Jacobiano y su traspuesta.

G.- Matriz que contiene ¢ efecto de  las  variables
manipulables sobre lis olras variables.

Gee.m Matriz que conticne ¢l clecto de  las  variables
manipulables sobre las variabics de control.

Gga- Matriz que conticne ¢l cfecto de  las  variables

manipulables sobre las variables libres,

J.- Matriz Jacobiena del sistema dinfimico.

MIMO.- Sistema dindmico de entradas y salidas makiples.
S1SO.- Sistema dindmico con una entreda y una salida,

T.- Femperatura de la fase emulsidn, adimensional.

u.- Vector de variables manipulables.

¢~ Fraccion volumétrica ocupada por los solidos cn ¢l
regencrador, parte dindmica del balance de masa global.

on.- flujo masico adimgnsional de catalizador del regencrador
al reactor.

¢ui-- ujo mésico adimensiona! de catalizador del reactor &
regencerador.

dvis flujo volumétrico adimensional de aire suministrado v/o
de gases de combustion que abandonan al regenerador.

Weoq-~ fraccion mésica de coque adsorbida al catalizador.

Subindices
- Listado estacionario.
¢-- Dindmica de las variables no controaldas.
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Abstract

Modeclling of FCC units has been an interesting activity because of the complexity of the system and the economic
incentives associated. Models have been classified depending on cither the used kinetic scheme or the proposed reactor
configuration. The main problems to assess arc the elimination of coke when calalyst is regencrated and the delicate
interaction between reactor and regenerator due to the global energy balance. In this work two models, each one using a
different kinetic scheme, a different formulation for the catalyst activity and a different conception of the regenerator are
compared when simulating the same FCC unit. Steady-state predictions and dynamic phenomena such as stability and
multiplicity are simulated. In order to emphasise the ability for predicting the dynamic phenomena, the obtained results are
comparcd in terms of accuracy and computing resolution time. It is pointed out that even though the complexity of 2 model
could be a limiting factor for control purposes, in the case of dynamic studies this factor is not a constraint and it is possible to
usc more complex models, 1t is also emphasised that the most useful model will be the one which [ulfils the requirements of
the researcher, the situation to be modelled and the results that could be necessary. ’

Keywords: FCC; Lumped kinetic scheme; Mathematical modelling; Reaction kinetics; Reactor dynamics; Steady-state
multiplicity

feature which should be accounted for during the
evolution of the cracking reaction rates [1]; it has

1. Introduction

Modelling of industrial FCC units has been of
interest to workers in academia and industry because
of their complexity and the economic incentives asso-
ciated, particularly, with the increasing need for the
processing of heavier oil fractions. Three main points
could be classified while modelling FCC units. Firstly,
depending on the type of the kinetic scheme and on the
conception of the reactor-regenerator system, differ-
ent kinds of models could be identified. Secondly,
catalyst deactivation by coke deposition is a key

*Corresponding author. Tel.: (52-5) 724-4650; Fax: (52-5) 724-
4900; ¢-mail: felipe @xanum.uam.mx

0920-5861/97/$32.00 © 1997 Elsevier Science B.V. All rights reserved.

PI1S0920-5861(97)00047-3

been usually described by an exponential relation in
terms of the catalyst residence time in the riser [2],
without any explicit relation to the mass and heat
balances. Thirdly, the description of the FCC reactor
system is complicated mainly because of the hetero-
geneity of the reacting mixture and the fluid-catalyst
contacting in both, riser reactor and regenerator (e.g.,
Venuto and Habib {3]). This feature of FCC units
causes strong interaction between reactor and regen-
erator, which is difficult to model and characterises the
dynamic behaviour of the unit.

On the other hand, reliable estimates of transport
and kinetic parameters rest on a large amount of bench
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soade reactors and mdustiial operating data, however,
when availabde, these are proproetary and therelfore not
so widespreads Henceo modelhing of 11CC unts has
heen done usings several simplilications and, in some
cases, drastic assamptions. In this paper, a comparison
hetween predictions of two dilferent models to data
fromt an industial FCC unit are preseated, the first
considers w three-hup Kinetic schieme and a moving
hed regenciator with veeycle, whercas the second
model deserthes a CSTR regenerator and o five-fump
scheme using an explicit relationship between catalyst
activity and kinetic and transport phenomena. In both
cases the cracking reactor is constdered as a two-phase
siser, where steaming has been neglected. A descrip-
tion of the problem is given in the following parts.

i1 Lunped kinetic schemes and catalyst
deactivalion

The first problem found when modelling FCC units
is the selection of the Kinetic scheme. One approach to
deal with multicomponent mixtures, like Lypical
gasoils that contain more than 10000 different species
(4], is the continuous description of the mixtures,
where afl reactants undergo irreversible first-order
reactions |5). Although this procedure has been useful
it is lengthy and complicated. An alterpative approach
to overcome the complexity of considering reacting
multicomponent  mixtures is the formulation of
lumped kinctic schemes. Wei and Kuo [6] proposed
a complete Jumping procedure for mono-molecular
systems in order to gather together similar chemical
entities into a lump, which is the one considered into
the reaction stoichiometry. One of the pioneering
kinetic schemes using this procedure for FCC reac-
tions was proposed by Weekman and Nace [7], in
terms of three observable lumps: gasoil, gasoline and
coke plus light gases. Although this formulation has
been widely used for more than 25 years, it has several
disadvantages. Firstly, it is focused on the three more
obvious entities, but it does not consider other impor-
tant products such as light gasoil and light gases
explicitly, therefore, stoichiometry cannot be satisfied,
which is one of the first requirements for a proper
lumped scheme [6]. Secondly, the third lump gathers
together coke and light gases, however, coke is a key
component in the description of the reactor’s beha-
viour [1]. and should be predicted as an independent

entity in order 1o deline unambiguously the inlet (s
condition Tor the regenerator: prediction of light gases
(Cy-Cy gases) that feave the riser at the top is also
important for the simulation and optinisation of the
separation units downstreant. On the other hand, |
because of the simplicity of the three-lump Kinetics, |
it1s always possible to fit casily the kinetic p:u‘umclcrs; whe
to operating data. L oth
In order to fulfil the requircents for a proper lump, hee
several atiempts to model the kineties have beenjg

developed. One of them is the ten-lump scheme

unp

. frov
proposed by rescarches at Mobil 8], lumping the i
components that constitute typical gasoils, which hye

satisfies the mass balances, making the kinetic para- de;
meters independent of gasoil composition. However, it;m[
requires a farge number of experimental data to csti-
matc the reaction rate paramecters which, again, are
proprictary. Although other schemes containing four,

[9-11] and five lumps [12,13] have featured coke as a

vel
to
po

413]
separate entity, the coke itself is difficult to describe mzj
because it is a mixture of hydrocarbons, nitrogen and
sulphur compounds whose composition and rnolc:culzu}CZ
weight depend on the type of gasoil used as well asjmi
rcactor characteristics and operating (:onditions{SLC
[14]. Bic

In all kinetic schemes catalyst deactivation by cokejy,
deposition during the cracking reactions is a key
phenomena in the modelling of FCC units. One of,,
the most used non-phenomenological predictions of;¢
the amount of coke deposited on the catalyst (C) as 4,
function of the catalyst time-on-stream () as C = ar');
was proposed by Voorhies [2]. An empirical predic
tion of the coke production is obtained, independently,
of the transport and reaction phenomena. It can b
observed that parameters ‘a’ and ‘m’ depend on th§,
operating conditions and the composition of gasoil
and should be fitted experimentally. h

—

=

1.2. Contacting gas—solid in FCC units

Another important consideration is the modelling ¢
the two reactors in the FCC unit: riser and regeneratog
For some FCC units, such as the Model IV,
cracking reactor has been considered as a fluidisel
bed {15] or a combination of transported and ﬂuidise{
beds {16]. For other units, such as the Flexicracker, thg
UOP and the Orthoflow F, the reactor has to b
modelled as a transported bed or “riser” reactcfi

]

i
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[15). The presented analysis is based on this Kind of
units, so the Tast type of model will be used.

AL the riser inlet hot catalyst coming from the
reucertor cncounters the cold gusoit Teed, and tull
vaporisation takes place together with the cracking
reactions. This mixture travels towards the riser outlet
where the gascous compounds are separated and some
other are desorbed by steaming. Measurements have
been performed in cold riser reactors (for example
Schrunmans [18]) to estimate the inihal volumetric
fraction, or void fraction, occupied by the reacting
mixture, In the riser catalyst and the mixture of
hydrocarbons travel together at different velocities,
depending on the relation of their densities and on the
catalyst to gasotl feed ratio (C/0). Void fraction and
velocities chunge along the riser modifying the rela-
tonship among characteristic residence times, trans-
port and kinelics, as well as the gas conlacting patterns
13]. For this reason, these paramcters should be esti-
mated during the modelling of the riser reactor.

In all FCC units, the regenerator is a fluid-bed
rcactor where the hydrodynamics of the gas—solid
mixture is difficult to describe. For purposes of
steady-state modelling several details could be con-
sidered, but for studies on the dynamics and control
the complexity of the non-linecar model could be a
limiting factor, and model simplifications have to be
considered [17,19]. CSTR models have typicaliy been
used for control studies [16,20], because they are easy
to implemeunt, however, they lack the ability of pre-
dicting observed axial- and radial-temperature gradi-
ents. Other authors had developed bubble-bed models
[21], and two-phase moving bed reactors with recycle
[17], to estimate the order of magnitude of axial
gradients and to assess their importance, but comput-
ing time uscd to integrate the model could be highly
increased [17].

1.3, Reactor models

The models used in this work to predict, in the open-
loop mode, the dynamic behaviour of FCC units have
been described elsewhere [13,17]); their main charac-
teristics are summarised below. Due to the transport of
solid catalyst between riser and regencrator, and the
key role of coke on catalyst, mass and energy balances
are coupled, so an emphasis on heterogeneity has been
considered. For both kinetic schemes, the parameters

Table 1
Dimensions and operating conditions of the unit [17)]

Riser (hottom diameter, O8m

top diveter, 12m
lenpth) 0.0 m
Regenerator (volume) 2408 m'

Catalyst hold up in riser 12300 kg
128800 kg

on3d kg /s

Catalyst hold up in regencraton
Gasoil feed rate

Gasoif feed temperature S84 K
Catalyst/gasotl ratio 0.94
Atr fTow rate 26 kg/s
Air feed temperature 529K

were estimated using data from an industrial FCC unit
operating in the range ol typical conditions (see
Table 1). Great sensitivity of the models to the mass
transfer and activity parameters was found. Duc to the
lack of knowledge of the real reactor’s behaviour, the
transport phenomena inside the catalyst are lumped
together with the reaction terms obtaining an effective
kinetic scheme. This is commonly assumed in most of
the riser models and was also assumed in this work.

1.3.1. Model ]

This model [17] considers a three-lump kinetic
scheme [7]. The riser has been modelled as an hetero-
gencous tubular reactor where both phases, solid
catalyst and fully vaporised hydrocarbon feed, are
in contact moving upwards in plug flow presenting
a slip velocity. Catalyst deactivation, resulting from
the endothermic cracking reactions along the riser,
follows an exponential decay in terms of the catalyst
time-on-stream [7]. Stand pipes connecting both, riser
and regenerator, are considered with the same time-
delay, with no reaction taking place. The regenerator is
described as a fluid co-current moving bed with
recycle. Oxygen is transferred from the bubble to
the emulsion phase to burn off the coke to CO and
CO,, and the CO transferred to the bubble phase reacts
with oxygen to produce CO,. Complete coke combus-
tion is assumed. Heat [osses to the environment and
heat used in gasoil vaporisation are neglected and the
freeboard region is included in the dense phase.

1.3.2. Model II
This is a model considering a kinetic scheme with
five observable lumps: heavy gasoil (got), light gasoil
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el Lok ! assumption made by Kurihara [20] of 4 psendo-steady
! i o riser is ased. Some equations of Model 11 are repro-

.‘
[ [ !

Fag b Fve Tapps Linetie soheme.

(el pasoline (pad, ight gases (pvy and coke (Big. D,
Averape molecular werghts for cach Tump were esii-
nnted and stoichiometric coefficients for the reactions
were proposed {3 ] They are necessary to estimate the
pencration ol moles during the cracking reactions.
Sceond-order Kinetics were considered for the reae-
tions where gasoil tukes place and first-order kinetics
for the rest (4.

In an attempt to have a more fundamentad expres-
ston, a relationship (Eq. (1)) among catalyst activity
() and some features of coke production, such as the
niass [raction of coke that fully deactivates the catalyst
(weono); the current mass fraction ol gasoil (peg.p), and
an adjustable parameter e related to the “coking” of
the catalyst are proposed. The coke on the catalyst
surface is evaluated by an independent mass balance
which is the closure condition for the mass balances,
and in this way catalyst aclivity, as a function of coke
content, is explicitly mcluded in the mass and the
energy balances. [t is important to note that 1, may
include a contribution of the non-burned coke after
regencration, taking into account a possible remnant
mass fraction of it.

o = [CY(I!EOL-__‘_I‘ZJ M

Wene ™ Jlgot J;

The model for the riser considers different dia-
meters at bottom and top, as in real practice. Move-
ment in plug flow of gaseous and solid phases was
considered including a siip velocity. This model
describes the mass balances for each lump in the
cascous phase (Eq. (2)), around the catalyst particles
(. (3)), and the energy balances for both phases
(analogous to the mass balances). The density
(Eq. (4)), void [raction (Eq. (5)) and velocity of both
phases (Eq. (6)) arc also computed. The slip velocity
was estimated at the riser inlet using the void {raction
measured by Schrunmans | 18] and the proposed C/O
relationship (Eq. (7). Because of the difference
between riser and regenerator time constants, the

duced here only Tor the sake of clarity.

OCae 1) , , b
iy '(I'}:'F i | l\'l;(lv(( Ap -~ ( AI’) ) (2)
JC s o .
", (,):“u kpit o (Cag - Cap) PR 3!
: i
Iy Cho z_j M, (4)»
: (5
e i B A T :
1+ (”ICH(/”I:‘)])(/)K/(‘)/)Cul)
iy
Hy = (6)
P
c/0 us
e €0 _n ;

The regenerator is modcelled as a two-phase CSTR.
The kinetics are considered [irst order with respect to
gascous oxygen and coke density. Combustion of
coke to CO and CO; is lumped into one non-catalytic
heterogencous reaction, hence the density of the solid
coke is constant until the end, when it suddenly
changes to zcro. To avoid accounting for the
combustion when coke has been depleted, an
independent mass balance for it is added. Oxidatior
of CO to CO, in both phases is also considered
Although afterburning in the upper part of the
regenerator is onc of the problem when temperature
control has to be achieved, the modelling of the
freeboard is included into the single CSTR model
The gaseous phase is considered pseudo-stationary
and the emulsion phase in a dynamic state [22]. The
regenerator model describes mass balances for eact
compound in both phases and energy balances fo:
both phases, so a simultaneous differential-algebraic
equations system is obtained. It is important to not
that the total mass balance for solids will take ar
important role in the management of energy insid
the FCC unit, so it is taken into account within a1
overall dynamic mass balance.

At the riser inlet, hot catalyst finds cold gasoil anc
instantaneous vaporisation occurs. Since there ar
available measurements of temperature, catalyst an
gasoil mass flow rates, it was possible to develop a
energy balance at this point using the vaporisatior
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enthalpy o gasoil as an adjustable parameter. The
tand pipes between both reactors are simply modelled

Js tioe delays,
[ 4 Multiplicity and stability

Flie models proposed in the preceding section were
resolved to represent the steady state and dynamic
featuies ol the bebaviows of FCC units, One of the
mnportant characterstios, that has been under discus-
oon for more than 25 years, is the possibility of
multiplicity of the steady state at typical industrial
operating conditions. IUis important to distinguish this
iwsue from the input multiplicity when the system is
operating under the action ol a controller. In this work
only the first kind of multiplicity 1s addressed. Iscol
[23] proposed that open-loop multiplicity docs exist
and the operating point of a FCC unit corresponds to
the pseudostable point. Three years later, Lee and
Kugelman {24} proposed that for the standard operat-
ing conditions and considering that the unit opcrates
under the influence of a controller, it is not possible to
find multiplicity around the operating point. However,
they confused both concepts, input- and open-loop
multiplicities. They also said that Iscol’s conclusion
was a conscquence of the particular representation of
the activation energy of the combustion reactions as a
third-order polynomial.

After studying the industrial FCC operation,
Edwards and Kim {25] proposed that the standard
operating point could be pseudo-stable because of the
presence of afterburning reactions in the gaseous
phase. This rcactions may be able to increase the
temperature at the catalyst recovering cyclones inside
the regencrator, changing the operating steady state.
Their proposition is that the ignited steady state is
obtained if, due to the afterburning reactions, com-
plete oxidation of the CO is achieved. They also made
an analysis of input multiplicity that is outside the
scope of this paper.

By using a bubblin:g bed mode! for the regenerator,
Elshishini and Elnashaie [26] found that it is possible
to predict pseudo-stability and, furthermore, the shift
between operating points by changing the catalyst
circulation rate when operating at the standard steady
state. These authors also found that it is difficult to
predict the total combustion of CO because it can
present bifurcation and, in this way, the unit can be
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ignited even without this restriction in the CO con-
centration. In a vecent paper, Arbel et al. [27] devel-
oped a model which s able o predict steady-state
multiplicity of the regenerator when operating around
the standard conditions. In their work, the authors said
that there are only two possibilities when a FCC unitis
operating: to have one trivial steady  state, the
quenched one, or to obtain three stales, two of them
(the quenched and the ignited) stable and the one at the
middle unstable. In a sccond paper [28]. the same
authors performed an analysis for the three steady
states. By lincanisation of the model, they concluded
that the regencrator temperature eigenvalue is positive
in the middle steady state, therefore, it is not possible
to operate the unit in open loop mode in this state.
Their predictions of the operating temperature for the
middle and the ignited steady state are below the
values obtained in this work and by Elshishini and
Elnashaie [26]. These results will be compared later.

As it can be scen, although several studies have
been performed, it has not been said anything clear
about the stability of the operating point. Nevertheless,
one of the most exhaustive models available in the
literature for Model IV type units [16] considers
explicitly the possibility of a shift of steady state. It
includes a constraint for the maximum temperature
that corresponds to a limit in the operating conditions
for the cyclones zone in the freeboard of the regen-
erator.

2. Results and discussion

In this work steady state and open loop dynamic
simulations for the FCC unit were performed. Since
the riser was considered as a plug flow reactor and the
reactions that are taking place are endothermic, it was
found that there are neither multiplicity nor bifurca-
tion in this reactor at the standard operating condi-
tions. Because there have been several discussions
about the possibility of multiplicity of steady states of
FCC units, for example, Iscol [23]; Lee and Kugelman
[24]; Edwards and Kim [25], Arbel et al. {27,28], in
this work it is considered that the regenerator, which is
the vessel of the exothermic reactions and can present
internal mixing, is responsible for the multiplicity and
the lack of stability, if present, of the whole unit, so the
phenomenon is referred exclusively to the regenerator.

@
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The FCC unit dimensions and operating copditions are
shown in Table [

Using a CSTR model for the regenerator, it was
possible to predict multiplicity of the steady state by
changing cither the catalyst cieculation rate or the
amount of supplicd air. The standard operating point
was found in the so called “pscudo-stable region™.
There is a stable region which cotresponds Lo the state
known as “ignited state” and another corresponding
ta the quenching ol the unit (not shown) (Fig. 2), as
predicted by Model 11. The temperature of the regen-
crator when operating in the standard and ignited
steady states depend on the evolution (see dynamic
cases below), it was found to be 925 K for the standard
steady state and for the ignited one to be between 1012
and 1162 K. In contrast, Arbel et al. {28] found that the
temperature for the unstable state is 886.5 K and for
the ignited state is 952 K. Because the standard oper-
ating temperature for the regencrator in Models 1 and
1115 925 K [17], we supposcd that they are considering
that the unit operates in the ignited steady state and
that there is no chance for shifting to occur. The
possibility of shifting of steady states after a change
in the catalyst circulation rate has been reported
previously [26] where a bubbling bed model was used
for the regenerator.

The analysis of the stcady stotes zero dynamics
stability yielded that the ignited state has a stable zero
dynamics; in contrast, there arc some problems in the
zero dynamics of the standard steady state, although it
can be reached by simulation. This situation is able to
cause inverse response after a change either in the
catalyst circulation rate or in the {low of air supplied.
The main cause of inverse response identified was the
interaction between the encrgy balances of both reac-
tors. When catalyst flow is changed, the energy hold
up of the reactor changes in opposite way to the one in

estabhishment of the original steady-state conditions after 60 min
(only for model ).

the regenerator. This situation generates a conflict
between the production and the elimination of energy,
because of the couple by means of the catalyst circu-
lation, and the response to control actions can be non
ideal [22]. Arbel et al. [28] found the same inverse
response behaviour after a change in catalyst circula-
tion rate despite the fact they are proposing that the
unit operates in the ignited state, which has stable zero
dynamics. Our conclusion is that, possibly there are
more feasible steady states, some of them presenting
stable zero dynamics. An analysis in this way is
recommended.

In order to mode! the open-loop dynamics of the
FCC unit, the changes shown in Table 2 were simu-
lated after the standard steady state was reached. One
of the important variables analysed was the catalys
activity. In this work, because the expression of the
remnant activity as a function of the gascil conversio
was proposed in Model I1, there is a new paramcte
which is able to change dramatically the bchaviou
when the unit is subjected to disturbances affecting th
coke generation.

Responses after a decrease in gasoil feed rat
situation that uses less energy to evaporate the gasc
and to heat the reacting mixture, are very differe
when the catalyst activity is evaluated by using d:
ferent models (Figs. 3 and 4). If the activity is co
sidered simply as a function of the residence time
the riser and full depleting of the coke is assum
(Model 1), because the reacting mixture is hotter th
in the original standard operating point, it is possi'
to obtain a better conversion of gasoil (Fig. 3¢). 1
conversion is not affected by the coke generali
which should also be increased. The riser temperat
shows a small peak due to the instantaneous av
ability” of more energy for the cracking reacti
(Fig. 3a), but finally the unit remains as before
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A 1 ol more enerey (Fig. an The stuabion contimues to be

T, . ' the same unid the pasoil feed s recovered, Due to
| ;o farger amount ol gasotls the enes
NI : . cvaporate and heat the feed 18 larg

i

necessary o

and the riser
A It terperature s drapped g Aby A new deepin gasorl

o ] conversion s shown beeause ol the temperature
N |

/ | chanoe, Towever, because the colie production s also
’ decreased, gasotl conversion 1s able to recover until ity

original Tevel, followed by the coke producton thad
o reaches the wltgi:\;xl fevel The temperatare 1s ingh
encugh to mamtun the unit i the new stale, so 1t s
possible to notice that, in 1'.'1/“, a ihun‘cli"ul shift of the

Sl

steady state has been predicted. TUs iniportant o see

i that the response of the 1'(‘5;@11(51';\1()1' temperature 13

e )

highly influenced by the riser temperature at the
beginning. However, due 1o the coke m;n‘*w};xm

e and because the combustion of this entity is the main

Tl

source of energy of the unit, the Lompcrzmu‘c merease
is promoted by this last phenomenon, Hence, after

few minutes, coke burning is responsible for increas:
mg the lemperature of both reactors.

Although the Tast maodelled case is mainly
retical one, an activity that is not affected by the

kinctl

at all versus a model which is very sensitive

|
%
|

to the gasoil conversion, show that results at the exit of
the unit arc not sulficient to predict the global beha-
viour. Moreover, responsa to real perturbations of the
unit when operating close to the standard steady state

atlbal

| could be non trivial and difficult to perdict, depending
v on the funcuonality and the close relationship among
b variables such as lemperature, activity and conversiorn.
s On the other hand, the ability of the CSTR model for
the regenerator in the prediction of multuple steads
states is one of the cause for the shitt towards the
it M_c«,m/ ignited steady state. If the model of the regencrator
N o predicts that the unit 1s operating in a stable steady
pom G ol e e Model i state such as the 1gnited one, it will not be able to
1 represent situations of violations of constraints 1n
in operating conditions 1f the actual unit is operating
- perturbation. Alter the re-establishment of the original m a middle state.
an conditions the unit <>;>c;'nlc<; i the same steady state. The sceond case study, 15 a common control action
e When catulvst activity is a function of gasoil con- that is used i FCC units. In order to sct the yield to
hic i {Model II/, hc inttial response of the system is gasoline and the gasoil conversion, energy manag
I, apain the mcerease in gasoil conversion (Fig, de). ment is applied by incrcasing the catalyst circulation
e Howewer, due to the lTaster Jost of activity by coke rate. The c} Wanges in energy ll( Id-up produced by this
il formation, some minutes later there 38 o drop in the action increase Lh' energy circulatine along the riser
s conversion ol gasorl. This situation enables the tem- and reduce the accumulation of encrgy in the rogen-
the . perature of die yiser o ncrease due to the avatlability crator

When the regenerator is noucllcd as a movi

T
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combimnation ol' the last two factors is known as the
sapow-ball effect’ 1250 and usually takes the unit toits

which Is one of the stable steady states

cond case Alw” it was possible to see that
the th:m;:c in the catalyst circulation rate, which 1s a

control action, could pr J behaviour, in

both mcdcls, the decer circulation rale

prosented more  drastic miluence on the system
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steady state 15 the savw
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activity decay rate,
as befors the disturbance, However, Tor
possible to note that the catalyst ;wl:\'n;' lost during the
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Al the open loop dinanie simulationy have soow
common points. Fust of all, the set ol parameters that
define the model can predict a stable or an unstable

steady state. In the first casce, shown by the Model [

the response to small disturbances could be not wery
drastic. However, 1t 1s possible

dynamic phenomena that could :nf‘i'cu. the b
: i

the case of o larger pert
steady stale zero dynzlmit:
of Model 111
tons {or smle disturbances that look ver

s possivie to oblam differc

example an increase or a decrea

rate, Inone of them a shift of steady staie 1s predicted,
v.'hcrcns in the other only aslow rccovering of the unit

s observed. Seeondly, the functionality of the remnant
catalvst activity with the gasoil conversion introduces
another parameter and also increases the parametric
sensitivity of the model, beeause small changes ot the
inlet conditions can yield the shifung of the steady
state. Although, in this work, the proposition of this
functionality 15 a Lhcorcticu! one, this feature of the
model enables the simulation to predict some compl

clationships between, say lor example, 31171*,3;‘1:{:1;'0

and conversion, and temperature and yield to gasoline
Hence, introducing this new parameter it s poss 'Mc W
take into account fast responces that could affect other

ariables, such as gasoil conversion afler coke produc

1

tion, cven when Lhc observed temperature has not
changed too much. In fact, because Model Tis not
considering coke accumuiztion m the unil, responses
to perturbations and control actions are not very
dramatic compared to Model 110 This could be »
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Approach to the Analysis of the Dynamics of Industrial FCC Units

[ C [ ~ N - -y,
Nafac! Mayn-Yeoons 7 David Bogie 7, Felipe Lopez-lsunza

siclad Autonoma Metropolilana - [zlapalapa

Avo Micho na, sh Moxico 09850 0.1 ,;4[)\/60‘
“Doploof Chemical and [_\':"mw’u mical Cngineering, Un/'vc/‘:;/'(y College London

Depto, de ingenieria de //L/u 503,

! ~o A I I o (0

Jeve 4 17T 385 2048, Fmail d.bogle @ucl ac.uk
Tormgion Place, London. WOTE 7JE. Greal Britain.

; : s . et ~Artraliabla otn
is woell knovin nal FOO \mtg are cperated at a conlroliable steady
assumed that this state s /NnuaL Sl Anignited steady state,

for the same sct

s

outside the

ed
paramcters. The o introduce a theorclical way Lo
contratlabitity of an s t any sct of condilions, using a non ,
circoly. An approach for stability of tho systemy zero dynamics (s used to

i
tvxfo common opora?mg policies when the umt s

mvestigaie the dynamic N
1 JMU‘C uwady state. It s used to predict some

opcrating eilher in the st

particunar characierisics of this pmccss, such as the presence of inverse r 5PONSE a,‘tcr a

1trol action. The results derived h‘om he

change in catalyst crw“at ate,

lysis developed a dinterms [ ’szcal responses and venf;e& by performing
apen ioop c‘y;m:mc 5 of an

T

. “al FCC unit. The operation of the umt is
simulated for both the :1‘_"“‘ 1’ rdd und e ignited sta

ot

dy stales.

(Keywords: FCC, mathematical modeis, non-lincar dynamics, open loop simulation,
stability, steady state mulliplicity, zero dynamics)

1. Introduction

The ;Jr ciuciéc v of gascline by fluid-be alytic cracking (( CC)is one of the most common
catalytic pr Co | vond. Th 'W*'os‘ in studying its dynamic behaviour is motivated
I ! f

by two main aspects: lor rescarchers the complex and N{?h‘/ interacting nature .
reaclor-rege vwomt(r system, and for industry because of the strong cconomic incentives.
The characterisation of the dynamics of FCC units is difficull. For example, allhough several
wors {Iscol, 1970; Elnashaic ard El-Hennawi, 1979; Edwards and Kim, 1988) have
oscd that a i ! mere than one theoretical steady slate, there is nc
v accepled criterion to confirm this characteristic (Denn, 1886, Ch. &; Edwards and Kim,
1988). However, there are some available models which consider, in an explicit way, the
NOSE ‘b'w/ of m 'H? ady states arising within the constrained operating zone (e.g.
McFarlane et al, 1997

Commercia

I FCC units are conyollabie, despite the so ca! ’cd pseudostability” of the
operating st a(‘\/ stat e (Lee and Kugelman, 197 3 ¢ i ards and Kim, 1988). The aralys's of
the dynamics around this steady state has been explored mn”ﬂy in the lincar sense (e.q.
Wollf of al., 10” ?) because of the complexity of the unit behaviour, although this approach
s limited lo a o 7 ragion around the steady state. Recently, in ordo to avoid this Emitation,
there has boeoin nd to explore the dynamics of non lincar models (Arbel et al, 1995a

by Inthis poyp o a novel technique o analyse the dynamic behaviour of a non linear
, ‘

modal [or FCC wis s qgiven taking into aoe

stability of the zoro
Lncor system.

g ,Jumt some dynamic feafures such as the
s, which vields o prefiminary study of the controllability of a non

Author o whom correapondrnee shauld be arldressod,
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mptal models, and also an eplimal conl
4705 }r:if; medel preposes hal seine FCG

regencrator only. This assum
har arser ar o fluidised Led) operating under

oy eyl "~ ety e -y . Tes s
o asseoiated wat s scheme 1o hat s nol

SOe

cnice e

e vehicle for the tansfer
cs the FCO unit ¢
I be exposed o
o be resolved by

rade or the alr
ge he operating
\_Aml; zmk/:‘yg up the

\cmml ¢ COon ( HL{ C unit.

feactivalion in oth
1 owas neglected. The

slog
5 Traction
ar

R R
WACcUHon s an

). This particuiarnity of
the possibility of unit

sitions o represent it One of the earliest schemes, which |
=GO reactions by iumr\mg thern into three different groups:
anan and Nace, 1970, Althou q v this model has been very
bel 1595a). In this

cracking reactions is unknown. However, there
(o

on s not accurate (o.g. Arbe
heavy gasoll, Hight gmon gasoline, volalle gases
fihe predicled mass flows at the unit outlet «J)‘Cﬂ
jata obtained from a unit which processes 40,0

for three standard cperating cases (FFig. 2).

Fien, 2 Comnoarison of mass flows at the FCC unit outlet.
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soctions: The Cz\wlfﬂrwzra{ of the model used

Fhin papoer o

b chown :;(:L,t.w;,: 2. dons are oblained for the model in i’;()(j,U'.“H 3.
e develepiment of dninun o oanalyse the zero dynamics of e non tinee
model direody o <;§v(:n 4 in tus section the analysis of two fmpo i’mﬂt operal

16 hotiarmed. Sestion 5 s dovoled o the open loop dynamic simuiations of the OO

ISIPHIHTEN i

Uil wo didiorent kinds of perbibatons are censidered and he system responscs e

coaplaned intenns of he physical charactenstics of the S‘/E;U‘ m. In scelion 6 a discussion of

fenuits and he companson b previons colated works s presented. Finally, seclion 7005
Cuolod Lo he conousions resuiting from this work

2. A Model for the FCC Un

Inorder o analyse some as

! lability of the FCC unit, a simple non Lnear
maodel is proposed. The riseris o sleady state, ransporte d and heterogeneous
bed reactor. Some of e dloer model cgualions are reported here, a more compicte
development can be found in Maya-Yescas and Lépez-lsunza (1993) and Maya- Yescas ot

al. (1995). Differential mass balances for four of the proposed lumps and energy baiances

¢

2 and 3) as well as an algebraic balance for coke
ion of the system (no creation of mass). For the molar
except coke, and stoichiomelric cocfficients
raction and density of ¢ riKiure,
15l ha! the velocily varies along the rser. 1t is
soly phases are moving | ' plug flow. Scecond order kingtics arc considere

: tics for the others (Decroog, 1934).
nthe ricer are catalytic, kinelic terms are not inciuded in the
_All these reactions are endothenmic

are oondit
Slecular welg

well as a

=
o
G
<1
=
oy

are ;JFCI“}CJ sod

raseous phase in the riser

L dJz (2)
=) , 21
' i
) {7~ Yo N Yy
r]‘-\/s«o) = ]/(J (2.2)
Typical balance for the vicinity and surface of the catalystin the riser:
Us Y o
S Ty (Y =YY = DD
L oz LY
()
1.C \r’!;((tr:()) u \{4; (’3{)
VY {2=0) =Y (3.2}

Due to the nature of e fser reactor with both phases moving in plug flow and oniy
endothormic reactions taking place, it is nol possible to present phenomena such as
bilurcalion or steady state multiplicity (Arbel et al, 1995a, b}, so this type of dynamic
bhohaviour will cccur only in the ;‘n'rgov@rﬂor model. Inclantaneous evaporaion of the
supplicd gasoil at khr: roor inlet is considered and (e catalyst sleaming process is
5 are conneceted b\/ s;tan J ipes which are modelled as lime del

negtoctod. Dot reacto

Thv r'@e‘jwrwzrmt‘>r is considernd as a dynamic CSTR, which consisls of bubble and
latter cxt'nmmg dynamic

e lormer Al gquasisteady state and the
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ragy ’z;;‘:\iu nee al

from an ‘n\_si ial FCC unil which proc
sossible to find three soluliens for the er
Arbel et al, 19950). These sleady stales are
‘ ’\i’ the heat remeval 7\/ he endoticrmic reactions
1988 Arbel of al, 1895b). One of the stabie
it mprcscn{s; the quenching of the system. The other two
alculated by the simulation of the whole unit (Fig. 8).

jal

e gascl evaporation (Ciwards an
15 not of interest be
slate regions were ©

" S —
- 11 { 1010 o
o 4 <
7 Lan | z ©
0 9a | . 2
¢ ! 1970 2
5 505 | | o
o 099 [ . 3 9
o g operation 1e30 §
W) O B ,; 1 T B B )
& 7 % b .
1 :S
0.G2 N ST S NS T S S B £ 1|
2.5 3.5 4.5 5.5 6.5

calalyst residence time (sec)

[Tir 2

Fig. 3. Sleady slale muiliplicity al regeneraltor and operating point,

standard operating point was found lo be the so called pseudostable steady
xistence of the ‘3”' ted sicady state, which exhibits temperatures clevated above
operating conditions, has been reported previously (Iscol, 1970; Elshishini and
990; Arbel m al, 1995%). It is considered to be stable (Lc,-e (md Kugelman,
cs and Kim, 1(,“)8, Arbel et al., 1295h). The temperature wi nen cpera it 1(1 at Lhis
state depen c vst history, as predicted pr ni
20) and inlerpreied as a bifurcation of the steady state s,oluho

”7

®)
<<
=
o
jy
W
i
= T
<
l’"*—\
%)
=
=

dhed to evaluate the system zero dynamics i both stoady
c , ! il Two different operaling policies, commonly
in inrustial FCC units are analysed. Both of them consider the control of catalyst
erawre and (3(;}1{{7 fraction becausce ‘*Dy affect the riser directly and hence they are
vsually controlled varables. In order o aveid the alterburning reaction, the other controlled
varable is either carbon monoxide of oxygen concentration

:
f:t:xx1<i:’1r'f' "‘v=\<1 '{;mt@:i
+

4. Analysis of the Zero Dynamics

In order to identify the oo eallerd psoudostabitity of the cgﬁomtmq m‘m\/ stale the zern

dyriaimics of the eystom must {imt be characlerised. The analysis pr\r rmw(i by usig
dircet, whern possible, and indireet Lyapunov methods in orcer o predict the possibility of

t
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ol an uncontroiod

qriab

VAT

ol contrel aclions can

If

e

cd varable.

e

E. TERNY e oy s T
cxtension to MO oyslems of he
Hlgete orant lo rotice that the direct u
SO Bnenr oh s analy o be copticable 1o the whole operating region

crirast lo adineasised modoel vanch i amited vicinity around the point used to lmcmi;c

5 predicted are a peculiarity of he

R (PSP s ] -
T policics are analyscs
by e ) P oy bl ~ ey I —~t
coso siucdy, be able tom v,mhm wree controlled variablos at

thelr sot-point vaiues:

neentration and

coke mass frac tio;'\. and cmulsion tempe
sent dynamic behaviour as a consequence of
nd the operating steady
whcn this surface is defined b‘/ stable
or o perform
3 {L,(} 11, the first one representing the
and the ;mwm_i one :cp‘c« o mmg the uncontrolied

x G are divided according to x*,; and x*.

N PP (BRI -~ ~ e~
cotive of this analysis

ssary controlling vec

& of the controiled
se svstem (& 2).

- \\

O 50, {10, |

Shnee o malrsc G ! i possible o caleulate s 13), and
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niens iUis possible to oblan an expression for the veotor

HEGER

; o0 E0 0 pons Qoo - \>n wﬁ

SRS TP SR (O CICIOTNNES QISR R

(-

i i
e N [, w08 O, )+ (00 by [ Dae T 0., ]
A B Vi
i i o _ . b
u, o= 0 S (N AL Ge )+ (Bez, +0, B0, ) L UH
[®Fe! N v ~ o & es

i Oey

N L ‘ LA e T A e ,/j - pASET pASEI J

_n the mass baiance for GO and ¢4 talyst hold up, it
wamics when c,pf\rut‘m under this control policy (Eq. 15).

o P
X {jOf»i}leL) O

i

i

(S \‘M(/\x, I |
ol ¢ !
;

i

>, o itis possible o transform it
et 0 D -

»{—\',«ﬁDa.e‘ o, U e

lues are the diagonal (:1mncm

/ A
i S0y e
: SR ! [ m ‘ £
A v [ P G \\\()(1)
' 0 A
M} T

/\l‘g :'TO»" A‘M (161))
App = Dol o (160}

The avaluation of the eigenvaluns ol A for bolh sleady states arc shown in Table f
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| |
Co P co.
i, [~ | i
o/ \ - i
: .
. . ) B ESH
g PN v e Y [y
/ ol | N ,1//, S i/ DN ) N /
i |
¢ ! | { 3 iy
: RO ) v \()b S0 T | !
i ; Vo RAIEAN ‘
I ‘ !
Bt IQISRG i B e Wy o o
" i L ( | ti . P A e ;

e oxyoen

couationg oblamed are non lincar. in the st

wecond one ‘\hmo is o arossproduct between the bwo
of the internal dynamics (only he
d 04 <20l
in order to i
used her socause these mothods
fthe zero dynamics is written in terms of
state (Bq. 21).

O appy

N P N T
suitauie Lyapunov

Con e 00, - 700
.
. (20DL)

—
N
e
-

s theorom, to ensure slability it is sufficient to show thal
Lowhere 5 the Jacobm for ML system, is positive domno
, Vo CeY (Con, Loy is a ol lmb’( Lyapu:m\/ function.
its U,\( mmmf WCIe anpu ui (Eqgs. 22 and 23).

)

. - N
[ o Aot
‘ = . - )
BN W :
o Ao, L0, (20
S o a (22
) ol ST
i ' L
A
JLo, AoE
5 ‘\ /' N \‘. ‘/l 5 A
ol [ ol b ol o
SR NG (23)
I

Mow, following Sivester's theorem, o ensure thal Fis positive de tis suflicient

o ahow it s lirst minor (F ) andils determinant are positive around the ongin. In order (o
cvaluale hese leonms the model denvalives were ealeulated (Egs. 24-26).
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chinate

Ained o chec

ooy

oniled state the
o

e o e
Lanntio (30)

DU —~ [ EPSUI S .
¢ posiide and therefore the

inant (Egs. 23-206) at the

ey h [ I
[6-2.059710 (34)

Fyo» 0 while Ap < 0. Vherelore, itis
stability of that point. This conclusion

scnt second order zero dynamics
nre for a MIMO systerm.
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Gl Lyieainoss ducel method dees not provide rosulls, inoorder oapply
b cquations of e zero dynamics were lines Asod around the

Van accuiale resuit, in the case of a squared expression, ag

b has been proposed that the model be factorived and

w1 onn of its roots, which represents the operaling
e firot equalion of the zero dynamics the proposed

W b
YOO L)
- -
{ I
| /
: I
(- !
R Y e T A ~ i
© W Aoy Ty L2 "
i !

hold up equation is lincarised by using a Taylor's scries arcund he same

{ 5 [N
lo_ .~y Gh-0e, ]
where: aQoms

coan coal

! - N !
(e, ~0c =, +10 -

form {Eq. 37}, where A is a lower trianguiar

Mow, the sysiem can be wrillen in ¢
( ocated on the diagonal.

malrix (Eo. 383 In this way, 15 cigenvalues are

e
i~z

whoere: y= (y0m, 6,




NDICE VA

APE

¥

1

i
|
10

%)

B
@
~
@
o]

(&
o

e
5C8
+
{
o

= & o C 23 oo
. LSO Y By o o
o IS [ A TP S
o @ @O G 200
= SRS &) mH o m Nx\a ol I3
= o Yo S
-~ Oz w Y S g0
) [ -l — Y=
- O3 % ogPe T
ol 2 P <,
= S L S g0 0 90
- B = A R L
= PR e SR L)
= 2c© o &on 5L
- G2 = 0w s
- e o Y S e 28
S e et oo x oD 2D o [ -
. B > DL Y 5 & P
< = £ 9 G« =0
< ) ,mw 3 ~.
< s o =
= & = s S >
— I &) [ @ ke &
- E = =2 ; e
- = = Q ©
oz N o 5 = k]
R iy o P d <
= m»n .,.l;u .v(t;, oy = J«m.
— iy o W =
- : g =
B m o N2 =’
: - = = ooy = ¢
z N ,& = f“ 93] o Tk,
- - SoG0 = g -
b o 8 - o
= o G e 3 - e
= = S o o
i = o= = o
= 3 w7 o = =
R = [45) 3
- < -
: E = -z
< 8 el
= =
: & b
= <
9] -
— - o ©
- o (O] - -
- = ; £ o .
B - b o
- poot o
3 5
o P
s =




APENDICE IV.5 195

A

R N TR ’
Ay Jedtd

S Changes i ealavst o

(e
i

circulation rate, the net of

cot s

Vhen a 00 anil s distahod by ohan . !
Alter the energy balanca i both reactors, the riser and the regeneralar, This siluation aris

hecause the solid s tie veliohs Tor the tranaior o f nergy between the reaclors. A reduction

L \wm]\/ s circulation rate moreases e energy hold up in the regenerator In this way,
Hum» J(! arnotnd supniied by the coke burning at the ca ’*l‘/(;? surface,

A roaction. 53\'1» i the coke production s large enough, the
Simu li:‘rwou‘:;,, for the neor, @ reduction in
'.i'x':uun?, of cnergy is supplicd. Mowever, (he
o 5 to became hetler duc o the change in 4
L CoOmponsa mq for the first effect. in this way, come minutes
1 hore isoa change in the global behaviour, &

[§%]

nges
lre ol the
chslurn

! Y e @
situation t.m could glive rise Lo Invers

14
s
(@]
%]
'S)

5
)

N~
il
b

ST

&)

i

My

{3

-+

Ca

Lot

I
[
o

\
: / N\oeke

i

.
1 Loace
12

1

]

S TSV Y SOOI VO SN SESY SOV RS SR S GOV SR SIS S SN S Sy R

2.705

200 20 €0 1co'Vid0 180
tme (min)

. L System respensa 0 a decrease in calalyst circulation rate.

IC reoponse o
applicd, shows inverse res
rises because of the enhancement of co gl
mncrease in coke production in the rsor. s effect on the coke flow response s not so
cvident bocause of e fast increase n the regenerator tm perature. Due (o this increase,
the coke s complelely chminated and e yicer temperature 15 also increased. The <:okc
! vl also l:w,f atall iy the coke present d[ the dser oulletwhich s due 1o a

> production when a decrease in cal 11\ st cn(u!r\ww rate is
onse whan the disturbance is introducac ”wg . This situation
ke burning in the rege nmmo, u‘fw 2l by an

<

v refl

e in coke recirouic

alirning
clocron:

soralher than o drop in its produ u:w,r .

s removed after 120 minutes, as expected inverse

Vihon the distu

o
D
O
o



EWV5

~

108 APENDIC

Lon rae

clrotia

5

ored

ons. At

ol

e

cuocnh
At

foti

ian
CAPLCLL ¢

al
ali

VN

!
i
{0

I
«

(

SIa!

Qi

Cet

A

oM
I(J

r

)

Y

iy

/

v

e

L

nae b

\

faviol

£

< p <y
SO respno

rer




APENDICE V.5 197

Copshenomena are <rm!’>i,r'm(l, vaich if\ :,m‘f:u‘ in the

sl poleerero cancuinion Dinekei el al,
I \,»mm ioocupplicd by e kol catadyst (:um}n( from the jenerator, the r’i;;or
) ! R !

u:;\.[,(,mm'u soinereaseds As can \/.n,.u gasoline follows Hu, ame 1rc‘r1fi as e

soer lemporatine hancod. Beeause the catalyst ;1<:t:'v.\1‘/

i
Lolovieur s oppound

antually the glebal conversion
Alor temperatine is | 1S
the coxe buz‘r‘mwg;

N the reaer wo.L@

minuites, he nser

com:'doz'cd N

Iorporaane

or
{

1 - 1
neounit
1 Cor - Ny © by - - 1

it can also be seen nat at e

ow and gasoll conversion, as predic

| PRI Ve o
mdlalion, o

|
g around the slandard state.
stablished by the riser. Due to i
s insufficient and a highor wount of coxe on
' process. This phenomen

akes the process o the co

! »} Ues 0per

t
ey 3

. he mics of the FCC unit are strengly dependent on catalyst
Iy, on ccoke hc]u’ up. These variables have a strong infiuence on the
nerator cnergy baiance, ctal ‘ . hele it. Becausc
the riser follows the co::d:l}oms 2lermi nere . Secondly,
of e manipulation of the cala 7 i not trivial
bm:suz“r: the S\/stem can present u.t’m'm:t ! onses depending on its coke
ntent and on the residence time of the calal :ncrator. The fact that (‘ORQ is
onc of the most mponarri variables of he /",:w S s not an independent on
was noted along time ago {(¢.g. Pr 963; Iscol, 1970). The mathematical a ,‘ys:f: for
a ¢ aleady state is subject to inverse recponse, in
‘ale. The simulations are in agreement with this observation

[ coces wo imporlant characteristics of this system have
{

been estal y
hold up and, consequent

e, which

Vil

| '

thie model predicled that the
irast o the ignited steady s

However, no conclusions abc
proposed the
typically appiicc
casae of ho!m;
hctorogencous umcl it s
co:‘;r:[d(,ry seudostalionary, gives sk
EI})QU wnm{[ Y (rm\d he obtamed if the «

{ intervals after the dig 1
area. A decper anal /“” of

it
Htion of Iho heat r

energy balance, o

3, such as the regenera Y

resence of another phase, which is

noint. Perhaps a different conclusion

amics of the bubble phase were to be
s are applied. The authors do not know

this situation is beyond the scope of this

retated wor
VOTHL.

oo

5.2 Changes in air supply

ich is commnnty applicd o FOC unils is the change in air supplicd
ause air flow s «’t?ﬂdr‘;r than the preaviling regencraton

balnnce s affectod. The heat capacily for the gases is lower than
for the solids, so the chanage in temperature should not be very farge. On the othar hand

i

Anothor conlrel action w

I ‘r‘-l

to the regenerator,
lemperature, the eneroy




198 APENDICE iV 5

o do e, works in favon of
e reacon e ; gler 71
REIpESY [ollovecd by
N Bit behavioys
ERREE are e same
[ i

crease in air supply,

o in ol supplicd o e regencrator shows
show inverse response behaviour some
the cole bumnin g rate decrcases for
mcre;zocax, The combined effect of
amount of coke
“;ﬁU(OS ﬂftor the
ng co ;
incre mmnq ihc

g
{
/o ceoling of

Hooredgenen

oy e FHPN e -
rease joldowing theo tl,

o

‘,:)tah{f:" cu by mc

removed. The asystem dynamics contnue

the reqencrator, Again, even when | the
boslale, inverse roope behaviour is not

vigihlo *‘/mon» trend is 1o oporale agam around e
standd o natice that this sle acdy stale attracts the

TH
SOt i

sability of the whole unit relerred o

i

[T

s g,



APENDICE IV.5 199

revionsy can be reio il mstability of the regeneralor zero dynamics.

“aodecrease in the flow of supplicd air there are
e of the cooling stie 5 reduced. So, the
creperature could be an increase. However, at the samo
1 reaction, tacks one of thie most important
cooling the cataiyst. In all
wat necessary o burn off adl the
s eliccet could be amecliomtod
| ‘u‘m:z regencrator temperature
lcactivated calalyst, the deoiimzm:
Sion v “1 drop and, consequently, the
hc regencrator will be able to recover
fonships, inverse response Jz; cxpected

UG

\
G

C

: N %
O el | - — — =
iz (J Ut ‘ { A @
= 1 i‘ | 315 5
[59) i [¢)
(}33 | } / oy af
! L2
,(i o Lo PO
20V Lo O e
] [ =
- I O
785
2
<
e [8))
. <
02 ==
ke!
015 o
3
O
- 0.1
| e : 2710 &
Q BENA Corversicn ! 39
2 009 ) ' 3
60} ~ }” ~5 /(/J\
> =
5 | 27165 2
O Anv | - SEEe
© NN 1 . @
frate 4 /\ 7
«)‘ i S O
g) } &)
@ oo | 3
(j) 0. 85— ! 2.7 !

Fig. 7.5 ‘o adecrease in air supply.

immediately afier the cyster
varabics show in
was decreased, the
5.‘»;’0\/01/\051 an

working

ie diglu :boc by a decrease in s Jpo‘iod air all the
g 7 1 the 'Jroviot,z:: case. H cause the colder air
recponsc of the reg wc.a:’)[ s temperature is to risc. This silualion
! cr temperature as well, Because the unit was originally
o oof an excess of air, the romermmmr is hot enough to burn off
the coke prodm:od, socts lempernture continues increasing and coke flow falls. In this way,
t?a’? trend »mtvf;tJ by this varnabie now shows INVerse response, vm.\cl’w causes a similar

ion. The riser (fvw! nues wanming up becausce of the arrival of this
I(H(\ calalyst, ar fore, e alebal conversion of gasoll increases. In this way, the

ffectin Uh‘ Gaso




200 APENDICE IV.5

showed o s

The anaiyss

e B bl D e widl s (‘."‘t;!w:iwfu‘} whoen eporating ol

snetdeleotedin any of tho PL.@M vl cases.

1o LRI R
15 }J.«lm\l af

yoaimelatons,

IToke)

iﬁ‘)yt,\) Wrease in

reaponse bel
conditions

dHn the operall

tncar one, including the riser reacter and the
s basod on the normally accepted dependence

eryy enabies the model 1o be usciul at
oosimplification has been made
in the regenerator ag tcao siate
{ the same kind of model as h a
ns about the dynamics, These
range of their analysis, which also
nresented a model wnich considers

,xO! is 1‘.\10 to simulate the axial

64
0

FREp <
INOrs were

[

'

C)\ presc JICCJ v maode!
nt fiuidised beds. This model is
transport paramcicr*& Two of |

ransicent CSTRs.
dependenc
“w vicinity o
50 is restricted 1o @
Inearised. COne of he
uld be considered as a

one presentied
for Hm Jnit considert
very sensiive
frnodols
I

moda:

int mp

O
o)
=

md cted for a single set
Two steady siates
vited siates, and anolher one far

‘1
)

in this wo
of porametors.

wiich are very © K
rom the opamting zons, Ko as p state, weore predict O(] Those states have
been also N (¢ Edwards and Kim (1988) also concluded

wod models have in common
t

ray usced in the riser to cvaporate

: - T . - - b
crermatons s iy ey { < 0 ain TN 3 ealetal
quniitaovely hal those slede dntos ool : ment

hat they omphasiso




APENDICE V.5 201

o supphed to e endothern e crackling

\1"{"‘/ of \m uc‘/ states s due 1o ( dohishind and
OO0 Wit of sleady state
Vihe “/(M/ p:osomm
and K T (1008), s tha
Sl s w1 the un
:"z‘(fcm;m lemperatu

b solut

= - =

if‘f, viethor the t
-~ Edwards and Kim, IEJBU; LGpez~~
e ignited sirsady matc‘ How vever,
: o i
It

ole ol *’my SI’-HC, oo n
and co-wor ‘.crzs (1995b)
S0 th;um depending on ine
aroralin \g al the 1\,3 ited stcady state, but when
n t:xd\/fx cifcu‘atm rate they found inverse
mcd stcady state and its zero dy namics
se implies operation at lhe intermediate

reSnonse

>

;)(J.;"ii‘.;’"{2&;@::‘::
thoy distur!
sponse. i his worc b was
siabie. So, e presend
MRCESUN? lel pr i‘c{s the operation at the 1gnited steady state,

S , o fee, et wihen the unitis subjest to certain infet values, the regenerator
('::xo.\i‘u:_z; run-avny behaviour. Because Uxerc are several possibilites fo the maximum

d ient a trajectory 1o another steady state

H(“/

”‘)(

nperature, this b chaviour of the unit coul
iy is that it has been
stal burning cf the carbon monoxvo that
Lee and Kugelman, 1973; Edwards and
ning as a cause sible sh'sz‘.z'\g

1ol mokes the ignited stee
s slate is chara \‘,rwoa b
by the crvkc

authors CHZ\}Z«;\CI 150 “.C {01

ol steady state. How Elshishint and t‘u ashaic (1990) proposed that itis possibie to
prodict that the ion state is reachable with or without th f CO.

e total comb stion o
ited

Arbel et al (19050) found that i ; 08! b.:c- to predict some ignited steady states which
exhibit )O, ] wres correspond o the intermediate, calied

wos not found al the igr\iled steady slate.

5 a consequance of the rise in temperature, which

ieneous burning of this entity, and it is considered that this
! it al the ignited state.

this phonf
om[o&; the hic

crating point 18 anothar unre

ate at the ignited steady gk !

omi vm Y UQCJ {0 assess sla
the ecarliest sb

! 1 a70)

resuit

ved fopic. When the unit is
the co n::sdorahcr 5 of the
the operaling peint is
s been found that stability
can be unstable, although
3 (mm(l that for a lincarised
predict instabifity 4 the opom“wg point, and interpreted this
situatinn as uncertainty i the {TC(J’F”"‘ uq,; alues of the :;y::tom. Fdwards and Kim
£ yosad that the unil could be operating at a stable steady stale, il this stale is the
igriled one. But they did not give m“/ conclusions about stabiiity i the unit is operaling at
! : ort that oven though the unit
slone criteria is not enough o
“inashaie (1990) report that the
K ¢ stable, but they give conclug mnf
g f',lcm.iy state In e werk prest *d bere it was found that
!

o the intermediate sm:’ ty state, Lwas also {ound

Q\“i [u(‘ x(}[ ited st t:
stability of the operat

ra WJ D’\‘. L.




P

1
REISIA

r

i

o

-

e T8
Doances. 1L
ONS0s

b
st
s

N

il

s

¢ booaua

o
b

)
KO

{

S
Ki

\

on

i
!

i

i

5

Lsion

A

IR

-NDICE IV

02 APE

o
<

i the

ro dynamics
sis of

J

e

N

-
nmalysis

(SR

)
o9
o Y
Do
S
SR
G

o,

nlowas

Do

e

el

unport

<

a3

!

i

or financia
¢

p
ne

}

SOt

JK)
5

(L

i
for

|

Ll

Py
il
)
h
/

~

A

{

M

(

>
1]

VSIS

(
|

et

i

o

ry

N

<
>

iy
J
1
L

Ve or
emen

|

na
!

Qg

oviie

bl

Tk

At

shoenomena

’\
.

ist

NMomenctature

(@3]

) O”);

0

7

o
regenerater inlet

L

)

o}

(reac

ion and Us

3

init

ol
STEaNt]

<
N

Yes o
O

}

a1
3!

\oar

i«

R




APENDICE V.5 203

!

~ rosidonne tme of aasol and products at the fiser (3.9 o)

o roforonce emporabine (f’f_f[%() 0

s r':\>:z':(':;1[:;11;:';n mthe mndel for the riser;

-~ dimensioniess heat of the coke burning reaction (2 86710™

;e S dimensionless activation energy of the coke burning reaction {2.44);

cmulsion phase (0.41);

Op = oo gimensionless lemperalure ¢ of the phase p;

v stoichiom > burining reaction;

c = dimensioniess time;
B,y = aracierictc residence time for the solids In the emulsion;
Ao b v , ‘ : L
G, "f"fy'"{*—/“"* = dimersionless characterstic residence time for the gases in the bubble;
(1—e, )V,
Co ,
Vo - = dimensioniess cencentration of the compound
CO 2rel
W ristic time for interphase mass transfer;
(Dogy feed amount, of coke adsorbed to the catalyst

ndices
relers 1o the separated ac
“ = refers to the Inverse o )f a
- refers to the bubble ph
(.- dynamic conditions;
.- refers Lo tho crulsion pi
conditions at regeneral
- conc wl,k,, o at he slteady state.

uation system {see the text);
alrix (not in this appendix section);

w]
=
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6
v
o

10. References
e A Abel 70 MHuang, DL Rinard, R Shinnar and AV, Sapre (1995a). Dynamic and
Control of Fluidized Catalytic Cracker. 1. Modeling the Current Genoration of FCC's.
Eng. Chem. Res. 34, 1228-1243.
o A Arbel, LH. Rinard, R, Shinnar and AV, Sapre (1995D).
s ar

Dynamic

Wi?f'”‘”\"(f?.

Fluidizod Calalytic Cracker, 2. B l“p?( Steady States
oo, 34, 2014-30206.
« D Decroog. Catalylic Cracking of Heawvy Petroleum Fr
Potrole. Paris, 1984,

=




204 APENDICE V.5

. o w Q9 W»
= = T =W
= = - @ [
- L o o So=
s - = - ~ o =
s O “ o5 S
'S et — -

] ~ & == O >
) O ~1

= A T o o

S & 57

= SRS o “

= = - o

‘ - o o

” E 5 = Q8w
e T . @] SE 0O
= &) = AaS e
= o e — Yo m/ L
= < = = = Q

= = O
o & ) P
= 2 = o3 i
= > 5 ¢ ¢
. c |, 2
= et o ] > =
> 1 SR =
< S @ o3 >
o - ] =zl

— e a8 z <
. 2 g &)
- = “— oo
’ 2

~ = [ -
~— = P o
. < Tw [
~ [l e o
= > = )
] @) o
5 = jos) &
. = o
@5} — . as
< o = o
== o) = <
1%} @) o id
S} ,,1\ o =
S - P >
[and et -l
o ¢ ~ ==
N ke
- = %8 O
< A !

COrc
AT

= o
o O = :
) [ 8] mw

s

c
07-¢

d
3

-
L

ar
16,

VA

Bartee
CH

!

A\

~

N [ 0

I ]

ey Tin )

] i el

& - < o
Q N :

jony

'
Y
‘.

Y
;

obne

i

o

“n




APENDICE V 205

Apeéndice V. Listado del Programa Simulador.

El programa simulador que se presenta, en lenguaje FORTRAN 77, se encuentra escrito
a maneta de modelar el caso base. Al simular los casos de estudio de la dinamica del
sistema se modificaron las subrutinas correspondientes. El programa consiste de los

siguientes procedimientos:

o Programa principal “fcclta”.- Este administra a las demas subrutinas, ademas de
entradas y salidas.

o datos.- Lectura de los datos necesarios y los parametros de la simulacion; obtencion
del estado estacionario basal para reactor y regenerador a partir del cual se llevara a
cabo la simulacién de la dinamica del sistema; definicién de las variables comunes a
los varios procedimientos.

o absal, salfcc, cesal.- Apertura, manejo y cierre de los archivos de salida.

o impert.- Manejo de los parametros de las perturbaciones suministradas.

o epsilon1.- Calculo de los cambios de velocidad y fracciéon vacia, ademas de las
variables que por ello se ven afectadas.

o cineti.- cinética de la desintegracién catalitica.

s descok.- calculo de la fraccion de actividad catalitica remanente.

o modelo.- balances de materia y energia del reactor de lecho transportado.

o rltee.- solucién del modelo del lecho transportado por un método de Runge-Kutta de
40. orden.

o liga.- paso de los valores de las variables de un vector a otro, con un tiempo de
residencia de retraso.

e propreg.- calculo de las propiedades y parametros de las variables de la
regeneracion.

o cinreg.- cinética de la regeneracién del catalizador y de la oxidacidén homogénea del
CO formado.

e modbub .- balances de materia y energia para la fase burbuja.

e Newton.- método de Newton-Raphson para una variable.

e modemu.- balances de materia y energia para la fase emulsion.

e regirta.- método de Runge-Kutta de 40. orden para resolver el modelo del
regenerador, que funciona acoplado a las subrutinas del programa Broydn.

o Broydn.- método de broyden para la solucion de sistemas algebraicos no-lineales
(Se utilizé el proporcionado por la UCL).
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*9\!(1\fxhk*i:th*kﬂ\k)\)\'iﬁ)‘f.’}xkkﬁ**i{k*"(ﬁ*ﬁ‘ﬁﬂ‘k**k*N1694k

*

Simulacidn de una unidad reactor - regenerador de FCC
lecho transportado - evaporacion instantdnea - tangue agitado.
Rafael Maya Yescas *

* ok ok A kA A A A K K K ok K K K W A K K K W N K K ok kA kK ok ok W Kk kN kX Ijj,\(l)l\/‘[l‘*

x £

#*

E *

PROGRAM fccltta

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h, {, m, 0-z), INTEGER (i-k, n)
PARAMETER (imin=3)

COMMON/tiempo/tfin, terit, tsim, iptf

INTEGER iprfce

LOGICAL sale

*  BEGIN
tsim= 0.0
sale= FALSE.
iprfcc= 0
CALL absal
CALL datos
IF (tfin LE. 0.0) GO TGO 10
5 CONTINUE
ipricc= ipifcc + 1
IF (tsim .GE. tcrit) CALL impert (tsim)
CALL ritee (sale)
CALL regirta (tsim)
IF (sale) CALL salfcc (tsim)
sale= FALGE.
IF (iprf .[EQ. iprfcc) THEN
sale= TRUE.
iprfcc= 0
END IF
CALL liga {(tsim)
IF (tsim LT. tfin) GO TO 5
sale= . TRUE.
CALL rltee (sale)
CALL regirta (tsim)
CALL salfcc (tsim)
10 WRITE (12,%)° .. . ejecucion terminada’
CALL cesal
STOP
END
* fccltta
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SUBROUTINE datos

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h, I, m, o-y), INTEGER (i-k, n),

& LOGICAL (z)

PARAMETER (imin= 5, idoble= 10, njacob= 29, Rg= 8.314, nhem= 3,
& nvar= 15, nlumps= 5, nrxns= 10, pi= 3.14159)
COMMON(/cinet/Dahl, Dahlv, beta(nvar), gama(nvar), rKa(nvar),

& coest(nvar)

COMMON/desact/mcainf, alfa, weinf, muhfo, muhfo0
COMMON/dt/dtaor

COMMON/dx/dcsi, tres1, ipr

COMMON/frvacia/Cpg, Cps, DHvap, mcat, mcate, ros
COMMON/pert/rm(imin), Smax(imin), vO(imin), vmax{imin), ye(imin},
& zorra

COMMON/reap/psim, psihg, psihs, psimv, psihgv, psihsv, epst,

& delta, relar, Chfoee, PM(nvar), mhfo, mhfov, lon,

& rog, AtO, pres, ug, ugv, Tgee, eps0, catoil
COMMON/regcin/betahom, betaox, Dahom, Daoxo, eta, eta0, rnu,
& gamahom, gamaox, gamaeta, Xcox

COMMON/regent/xibue(imin}, xieme(imin)
COMMON/regpar/cO2e, phivib, phivb, phimi, phim, Preg, Pregr,
& psihb, psihe, psimr, Tref, Trege, Vreg, pireg, phivie,
& phive, fe, gqair, gaire, yO2e
COMMON/regvar/xibub(imin), xiemu(imin)
COMMON/solgas/error, work(njacob), ibroy, iter
COMMON/soln/w1(nvar), we(nvar)
COMMON/tiempo/tfin, terit, tsim, iprf
DOUBLE PRECISION av, Cpgr, limini(idoble),varini(imin), AtL,
& modini{imin), modbu, moddem{imin), rogr, Tref
INTEGER idat, kdat
LOGICAL logica
*  BEGIN
DO 15 idat= 1, imin

xibub(idat)= 0.0

xibue(idat)= 0.0

xieme(idat)= 0.0

xiemu(idat)= 0.0

varini(idat)= 0.0

modini(idat)= 0.0

moddem(idat)= 0.0

kdat= idat + imin

limini(idat)= 0.0

limini(kdat)= 0.0

15 CONTINUE
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DO 20 idat= 1, nvar
20 wl(dat)=0.0
OPEN (9, FILE= ‘caso0.dat’, STATUS= 'OLD")
READ (9,%) terit, tfin
READ (9,%) (Smax(idat), idat=1, 4)
READ (9,%) (rm(idat), idat= 1, 4)
READ (9.") lon, AtO, AtL, pres
AtO= pi * (ALO/2)*"2
AtL= pi ™ (AtL/2)*2
relar= AtL / AtO
READ (9,%) Cpg, ros, Cps, DHvap
READ (9,%) mhfo, catoil, epsO
mcat= catoil * mhfo
mcate= mcat
mhfov= mhfo
eps1=eps0O
READ (9, (PM(idat), idat= 1, nlumps-1)
DO 25 idat= 1, nlumps-1
25  coest(idat)= PM(1) / PM(idat)
DO 30 idat= nlumps, nlumps+1
30  coest(idat)= PM(2) / PM(idat-2)
coest(7)= PM(3) / PM(4)
READ (9,%) Tgee
Chfoee= pres / Rg/ Tgee * 100.0
rog= Chfoee * PM(1)
READ (9, w1(9), w1(10)
w1(9)=w1(9)/ Tgee
w1(10)=w1(10)/ Tgee
READ (9, w1(2)
wl{)=1.0
w1(2)=w1(2) / mhfo
READ (9,%) w1(3), wi{4)
w1(3)=w1(3) / mhfo
w1{4)=w1(4)/ mhfo
READ (9.) w1(5), w1(5)
w1(5)= w1(5) / mhfo
w1(6)= w1(6) / mhfo
READ (9,) wi1{7), w1(8)
w1(7)= w1(7) / mhfo
w1(7)= w1(7) / mhfo
w1{11)=0.0
w1(12)= 1.0
DO 35 idat= 1, nvar
35  we(idat)= wl(idat)
ug= mhfo / AtO / rog / eps1
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ugv=ug
tres1=lon/ ug
terit= terit / tres
tfin= tfin / tres1
delta= mcat/ros /ug/AtO/ (1.0 - eps1)
READ (9,%) wcinf, alfa
mcainf= wcinf / (1.0 - weinf) * mhfo
muhfo= 1.0
muhfo0= 0.0
READ (9,%) av, psim, psihg
av=6.0/av
psim= tres1 * psim * av
psimv= psim
psihs= tres1 * psihg *av /ros / Cps
psihsv= psihs
psihg= tres1 * psihg *av /rog/ Cpg
psihgv= psihg
READ (9,) (rKa(idat), idat= 1, nrxns)
Dahl=ros * rKa(1) * tres1 * Chfoee
Dahlv= Dahl
DO 40 idat= nmxns, 1, -1

40  rKa(idat)= rKa(idat) / rKa(1) / Chfoee
rKa(1)=1.0
READ (9,%) (gama(idat), idat= 1, nrxns)
DO 45 idat= 1, nrxns

45  gama(idat)= gama(idat) / Rg/ Tgee
READ (9,%) beta(1), beta(10)
beta(1)= -beta(1) * Chfoee /ros/ Cps/ Tgee
beta(10)= -beta(10) * Chfoee / ros / Cps / Tgee
dcsi= PM(1) - PM(2)
beta(2)= (PM(1) - PM(3)) / dcsi * beta(1)
beta(3)= (PM(1) - PM(4)) / desi * beta(1)
beta(4)= beta(3) + beta(10)
beta(5)= beta(2) - beta(1)
beta(6)= beta(3) - beta(1)
beta(7)= beta(6) + beta(10)
beta(8)= beta(3) - beta(2)
beta(9)= beta(8) + beta(10)
READ (8,*) dcsi, ipr
READ (9,%) Vreg, Preg
Pregr= Preg
pireg= 1.0
READ (9,*) Cpgr
READ (8,%) xiemu(5), fe
READ (9,%) gaire
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qair= gaire

phimi= mcat * tres1 / xiemu(3) / Vreg / ros
phim= phimi

Tref= 29815

READ (9,%) Trege

yO2e= (.21

cO2e=y02e * Preg /Rg/ Trege * 100.0
Keox= 32.0 * Preg * cO2e / ros

READ (9.} xibue(1), xibub(1)

READ (9,") xieme(3), xiemu(3)
xibub(1)= xibub(1) / Trege

xiemu(3)= xiemu(3) / Trege

xibue(1)= xibue(1) / Trege

xieme(3)= xieme(3) / Trege

READ (9,%) xibue(2), xibub(2)

READ (9,") xibub(3), xiemu(2)

xibue(2)= xibue(2) / yO2e

xibub(2)= xibub(2) / yO2e

xiemu(2)= xiemu(2) / yO2e

xiemu(1)= xibub(2) * 0.39

xibub(3)= xibub(3) / yO2e

rogr=yQ2e * 32.0 + (1.0 - yO2e) * 28.0
rogr= Preg * rogr / Rg / Trege / xibub(1) * 100.0
READ (8,%) xieme(4}, xiemu(4)

READ (9,*) psimr, psihb

psimr= tres1 * av ™ psimr

psihe= tres1 * av * psihb / ros / Cps
psihb=tres1 * av * psihb / rogr / Cpgr
READ (9,%) Dahom, Daoxo

Daoxo= Daoxo ™ tres

Dahom= Dahom * trest * DSQRT({cO2e)
READ (9,%) eta0, rnu

READ (2,*) gamahom, gamaox

READ (9,") gamaeta

gamahom= gamahom / Trege

gamaox= gamaox / Trege

gamaeta= gamaeta / Trege

READ (9,") betahom, betaox

betahom= - betahom * cO2e / rog / Cpgr/ Trege
betaox= - betaox * cO2e /ros / Cps/ Trege
READ (9,%) dtaor, iprf

READ (9,%) error, iter, ibroy

CLOSE (9)

iprf= tfin / iptf

CALL propreg (tsim)
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w1(10)= mcat * Cps * Trege * xiemu(3) -
& mhfo * (DHvap - Cpg *“ Tgee * we(9))
w1(10)= w1(10) / (mhfo * Cpg + mcat * Cps) / Tgee
w1(9)= w1(10)
logica= . TRUE.
CALL rltee (logica)
varini{1)= xibub(1)
varini(2)= varini(1)
DO 50 idat= 2, nem
50  varini(idat+1)= xiemu(idat)
limini(1)= xibub(1) * 0.57
limini{4)= limini(1)
limini(5)= xibub(1) * 1.34
limini(8)= limini(5)
limini(6)= xibub(2)
limini(7)= limini(6)
DO 65 kdat= 1, iter
xibub(1)= varini(1)
DO 55 idat= 1, nem
55 xiemu(idat)= varini(idat+1)
CALL modbub (xibub, xiemu, modbu, 0)
CALL modemu (xibub, xiemu, moddem)
modini(1)= modbu
DO 60 idat= 1, nem
60 modini(idat+1)= moddem(idat)
CALL Broydn (4, varini, modini, error, limini, 8, work,
& njacob, kond, kdat, ibroy, 1)
IF (kond NE. 1) GO TO 70
65 CONTINUE
70 CONTINUE
xibub(1)= varini(1)
DO 75 idat= 1, nem
75  xiemu(idat)= varini(idat+1)
CALL cinreg (xibub, xiemu, varini, moddem)
xiemu(4)= xieme(4) + moddem(4) / phim
CALL liga (tsim)
CALL impert (tsim)
CALL salfcc (tsim)
RETURN
END
datos
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SUBRQOUTINE absal

#

*  BEGIN
OPEN (12, FILE= 'casoh.sal'. STATUS= "UNKNOWN")
80 FORMAT (/,5X,'Simulacion de una unidad de FCC'/,
& 5X 'cinetica de 5 lumps, riser-CSTR'/,
& 40X 'Rafael Maya Yescas. UAMI-UCL"))
WRITE (12,80)
85 FORMAT (4X, 'csi',2X 'xhfo' 2X,'xlfo’, 2X,
& 'xga’,2}(,'><gv',2>(,‘coque‘,2X,"Tempg‘,2X,'Temps‘,/)
WRITE (12,85)
90 FORMAT (2X; O2b COb',12X,Tb'/,
& 16X, 'O26e',8X,'COe' 12X, Te' 9X 'we',8X,'epse’/,
& 16X, 'CO2e’ | 7X,H20e", 7X,N2¢e' /)
WRITE (12,20)
RETURN
END
absal

SUBROUTINE salfcc (tie)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h k-m,0-z), INTEGER (i,j,n)
PARAMETER (imin= 5, nvar= 15, nv= 150, Rg= 8.314)
COMMON/dt/dtaor

COMMON/dx/dcsi, trest, ipr

COMMON/frvacia/Cpg, Cps, DHvap, mcat, mcate, ros
COMMON/imprea/epn{(nv), xgo(nv), xgl(nv), xga(nv), xgv(nv),

& weo(nv), Trg(nv), Trs(nv), uga(nv)
COMMON/reap/psim, psihg, psihs, psimv, psihgv, psihsv, eps1,
& delta, relar, Chfoee, PM(nvar), mhfo, mhfov, lon,

& rog, A0, pres, ug, ugv, Tgee, eps0, catoil
COMMON/regcin/betahom, betaox, Dahom, Daoxo, eta, etaQ, rnu,
& gamahorm, gamaox, gamaeta, Xcox

COMMON/regpar/cO2e, phivib, phivb, phimi, phim, Preg, Pregr,
& psihb, psihe, psimr, Tref, Trege, Vreg, pireg, phivie,
& phive, fe, qair, qaire, yO2e
COMMON/regvar/xibub(imin), xiemu(imin)
DOUBLE PRECISION tie, au1, au2, treal, xi
INTEGER is, js, npr '
*  BEGIN
treal= tie * tres1 /60.0
95 FORMAT (5X,'@ tiempo real =", F11.4," min.)
WRITE (12,95) treal
100 FORMAT (2X, 8F11.9)
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npr=1.0/dcsi/ipr

xi= 0.0

aul=ug * At0 * eps0O * Chfoee

WRITE (12,100) xi, xgo(1) * au1 * PM(1), xgl(1) * aul * PM(2),

& xga(1) *aul * PM(3), xgv(1) * autl * PM(4),
& weco(1), Trg(1) * Tgee, Trs(1) * Tgee
DO 105is=1, npr
js=is

Xi= is * ipr * dcsi * lon
au2= At0 * (1.0 + (relar - 1.0) * xi/ lon)
aul= uga(is+1) * au2 * epn(is+1) * Chfoee
WRITE (12,100) xi, xgo(is+1)*au1*PM(1), xgl(is+1)*aut*PM(2),
& xga(is+1) * aul * PM(3), xgv(is+1) * aul * PM(4),
& wco(is+1), Trg(is+1) * Tgee, Trs(is+1) * Tgee
105 CONTINUE
WRITE (12,95) treal
110 FORMAT (3X,2F10.5,12X F10.5,/,3X,2F10.5,12X,3F10.5)
WRITE (12,110) xibub(2), xibub(3), xibub(1) * Trege,
& xiemu(1), xiemu(2), xiemu(3) * Trege,
& xiemu(4)*mhfo, xiemu(S)
RETURN
END
salfcc

SUBROUTINE cesal

BEGIN
CLOSE(12)
RETURN

END
cesal

SUBROUTINE impert (tie)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h,I,m,0-y), INTEGER (i-k,n),
& LOGICAL (z)

PARAMETER (imin= 5, nvar= 15)

COMMON/desact/mcainf, alfa, wecinf, muhfo, muhfoQ
COMMON/dx/dcsi, tres1, ipr

COMMON/frvacia/Cpg, Cps, DHvap, mcat, mcate, ros
COMMON/pert/rm(imin), Smax(imin), vO(imin), vmax(imin), ye(imin),
& zorra

COMMON/reap/psim, psihg, psihs, psimv, psihgv, psihsv, eps1,
& delta, relar, Chfoee, PM(nvar), mhfo, mhfov, lon,

& rog, AtO, pres, ug, ugv, Tgee, eps0, catoil
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COMMON/regent/xibue(imin), xieme(imin)
COMMON/regpar/cO2e, phivib, phivb, phimi, phim, Preg, Pregr,
& psihb, psihe, psimr, Tref, Trege, Vreg, pireg, phivie,
& phive, fe, qair, gaire, yOZ2e
COMMON/regvar/xibub(imin), xiemu(imin)
COMMON/soln/w1(nvar), we(nvar)
COMMON/tiempo/tfin, tcrit, tsim, iprf
DOUELE PRECISION tie
INTEGER imp
* BEGIN

IF (tie .LE. 0.0) THEN
vO(1)= phivie
vO(2)= phive
v0(3)= phim
vO(4)= we(9)
vO(S)= we(1)
zotra= . TRUE.

END IF

I ((tie .GE. tcrit) AND. zorra) THEN
mhfo= vO(2)
we(1)= v0(5)
zorra= FALSE.

END IF

IF (tie .GE. ferit + 1.0D+03) THEN
mhfo= vO(2)
we(1)= vO(5)

END IF

RETURN

END
impert

SUBROUTINE epsilont (xi, vec, epsi)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h k-m,0-z), INTEGER (i,j,n)
PARAMETER (nvar= 15, nlumps= 5)

COMMON/cinet/Dahl, Dahlv, beta(nvar), gama(nvar), rKa(nvar),
& coest(nvar)

COMMON/desact/mcainf, alfa, weinf, muhfo, muhfoQ
COMMON/dx/desi, tres1, ipr

COMMON/frvacia/Cpg, Cps, DHvap, mcat, mcate, ros
COMMON/reap/psim, psihg, psihs, psimv, psihgv, psihsv, eps1,
& delta, relar, Chfoee, PM(nvar), mhfo, mhfov, lon,

& rog, AtO, pres, ug, ugv, Tgee, eps0, catoil

DOUBLE PRECISION xi, vec(nvar), epsi, aux1, At
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INTEGER teps
*  BEGIN
aux1=0.0

DO 130 ieps= 1, nlumps - 1
130 aux1= aux1 + vec(2”ieps-1) * PM(ieps)
rog= aux1 * Chfoee
At= At0 * (1.0 + (relar - 1) * xi)
aux1= mcat * rog / mhfo /ros /delta + 1.0
epsi= 1.0/ auxi
auxi=rog * At * epsi
ugv= mhfo / auxt
aux1=ug/ugv
psimv= psim * aux1
psihgv= psihg * aux
psihsv= psihs * aux1
Dahlv= Dahl * auxt
mhfov= vec(1) * Chfoee * PM(1) * ugv * At * epsi
muhfo= mhfov / mhfo
RETURN
END
epsilon1

SUBROQUTINE cineti (vec, cine)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h,k-m,0-z), INTEGER (i,j,n)
PARAMETER (nvar= 15, nrxns= 5)

COMMON/cinet/Dahl, Dahlv, beta(nvar), gama(nvar), rKa(nvar),
& coest(nvar)

DOUBLE PRECISION vec(nvar), cine(nvar), suma

INTEGER ic

*  BEGIN

IF ((vec(2) LE. 0.0) .OR. (vec(10) .LE. 0.0)) THEN

DO 135 ic=1, nrxns
135 cine(ic)= 0.0

RETURN

ELSE
cine(1)=-Dahlv * (DEXP(-gama(1)/vec(10)) + rKa(2)*

& DEXP(-gama(2)/vec(10)) + rKa(3)*"DEXP(-gama(3)/vec(10))

& + rKka(4)*DEXP(-gama(4)/vec(10))) * vec(2)**2
cine(2)= Dahlv * (coest(2)*DEXP(-gama(1)/vec(10)) *

& vec(2)**2 - (rKa(5)*DEXP(-gama(S)/vec(10)) + rKa(6)*

& DEXP(-gama(6)/vec(10))+rKa(7)*DEXP(-gama(7)/vec(10))

& * vec(4)))
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cine(3)= Dahlv * (coest(3)* rKa(2) * DEXP(-gama(2)/vec(10))*

& vec(2)""2 + coest(D)” rKa(b)" DEXP(-gama(5)/vec(10))*
& vec(4) - (coest(7) * rKa(8)*DEXP(-gama(8)/vec(10)) +
& rKa(9) * DEXP(-gama(9)/vec(10))) * vec(6))

cine(4)= Dahlv * (coest(4) * rKa(3) * DEXP(-gama(3)/vec(10))*
& vec(2)™*2 + coest(6) *rKa(6)” DEXP(-gama(6)/vec(10))*
& vec(4)+coest(7)*rKa(8)*DEXP(-gama(8)/vec(10))*vec(B)
& - rka(10)*DEXP(-gama(10)/vec(10))*vec(8))

cine(5)= 0.0

suma= 0.0

DO 140ic=1,4

140 suma= suma + beta(ic) * rKa(ic) * DEXP({-gama(ic)/vec(10))
cine(5)= cine(b) + Dahlv * suma * vec(2)**2
suma= 0.0
DO 1451c=5,7
145 suma= suma + beta(ic) * rka(ic) * DEXP(-gama(ic)/vec(10))
cine(5)= cine(d) + Dahlv * suma * vec(4)
suma= 0.0
DO 150ic=8,9
150 suma= suma + beta(ic) * rKa(ic) * DEXP(-gama(ic)/vec(10))
cine(5)= cine(5) + Dahlv * suma * vec(6)
cine(D)= cine(5) + beta(10) *rKa(10)* DEXP(-gama(10)/vec(10))
& * vec(8)
RETURN
END IF
END
cineti
SUBRQOUTINE descok {coq, desc)
IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h k-m,0-z), INTEGER (i,j,n)
CCMMON/desact/mcainf, alfa, wcinf, muhfo, muhfoO
DOUBLE PRECISION coq, desc, ciot, max
*  BEGIN
ctot= muhfo - muhfo0
max= alfa * (1.0 - ctot) / (weinf - ctot)
IF ((-max .GE. 23.03) .OR. (ctot .LE. 0.0)) THEN
desc=0.0
cog= mcainf
ELSE
desc= DEXP (max)
cog= max / (max - alfa) * mcainf
END IF
RETURN
END
* descok



APENDICE V 217

SUBROUTINE modelo (xi, vec, ki)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h k-m,0-2), INTEGER (i,},n)
PARAMETER (nvar= 15, nlumps= 5)

COMMON/dx/dcsi, tres1, ipr

COMMON/reap/psim, psihg, psihs, psimv, psihgy, psihsv, eps1,

& delta, relar, Chfoee, PM(nvar), mhfo, mhfov, lon,

& rog, AlG, pres, ug, ugv, Tgee, eps0, catoil

DOUBLE PRECISION xi, vec(nvar), ki(nvar), coke, desac, cin(nvar),
& eps

INTEGER imod, jmod
*  BEGIN
CALL epsilon1 (xi, vec, eps1)
CALL cineti (vec, cin)
CALL descok (coke, desac)
eps= (1.0 - eps1) / eps1
DO 155 imod=1,7, 2
jmod= (imod + 1)/ 2
Ki(imod)= (eps * psimv * (vec(imod+1) - vec(imod))) * dcsi
ki(imod+1)= (psimv / delta * (vec(imod) - vec(imod+1)) +
& cin(jmod) * desac) * dcsi
155 CONTINUE
ki(9)= (eps * psihgv * (vec(10) - vec(9))) * dcsi
ki(10)= (psihsv / delta * (vec(9) - vec(10)) + cin(5) *
& desac) * dcsi
ki(11)= coke
ki(12)= desac
RETURN
END
* modelo

SUBROUTINE rltee (sale)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h k-m,0-z), INTEGER (i j,n)
PARAMETER (nvar= 15, nlumps= 5, nv= 150)
COMMON/dx/dcsi, trest, ipr

COMMON/imprea/epn(nv), xgo(nv), xgl(nv), xga(nv), xgv(nv),

& weo(nv), Trg{nv), Trs(nv), uga(nv)
COMMON/reap/psim, psihg, psihs, psimv, psihgv, psihsv, eps1,
& delta, relar, Chfoee, PM(nvar), mhfo, mhfov, lon,

& rog, AtO, pres, ug, ugv, Tgee, epsO0, catoil

COMMON/soln/w1(nvar), we(nvar)

DOUBLE PRECISION wk(nvar), k1(nvar), k2(nvar), k3(nvar), kd(nvar),
& Csi

INTEGER i4, j4, necs, nimp, nitl
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LOGICAL sale
*  BEGIN
IF (sale) THEN
nimp= 1
epn(1)= eps1
xgo(1)= we(1)
xgl(h)= w1(3)
xga(1)= w1(5)
xgv(t)= w1(7)
weo(1)=w1(11)
Trg(1)= w1(9)
Trs(1)=w1(10)
uga(1)= ugv
END IF
nitl= (1.0 + desi) / desi
csi= 0.0
necs= 2 * nlumps
DO 180 4= 1, nitl
CALL modelo (csi, w1, k1)
DO 160 j4= 1, necs
160 wk(j4)=w1(j4) + k1(4) / 2.0
CALL modelo (csi+dcsi/2, wk, k2)
DO 165 j4= 1, necs
165 wi(jd)= wi(4) + k2(j4) / 2.0
CALL modelo (csi+dcsi/2, wk, k3)
DO 170 j4= 1, necs
170 wk(j4)= w1(i4) + k3(j4)
CALL modelo (csi+dcsi, wk, k4)
DO 175 j4= 1, necs
w1(4)=w1(j4) + (k1(4) + 2.0 * k2(j4) + 2.0 * k3(4) +
& k4(j4)) /6.0
175 CONTINUE
w1({11)= k4(11)
w1(12)= k4(12)
csi= i4 * desi
j4= 14/ ipr
4= ipr* j4
IF ((j4 EQ. i4) .AND. sale) THEN
nimp= nimp + 1
epn(nimp)= eps1
xgo(nimp)= w1(1)
xgl(nimp)= w1(3)
xga(nimp)= w1(5)
xgv(nimp)= w1(7)



*

*

*

weo(nimp)= w1(11)

Trg(nimp)= w1(9)

Trs(nimp)= w1(10)

uga(nimp)= ugv
END IF

180 CONTINUE

RETURN
END
ritee

SUBROUTINE liga (tiem)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h, I, m, 0-z), INTEGER (i-k, n)
PARAMETER (imin= 5, nvar= 13)

COMMON)/desact/mcainf, alfa, wcinf, muhfo, muhfoO
COMMON/dx/dcsi, tres1, ipr

COMMON/frvacia/Cpg, Cps, DHvap, mcat, mcate, ros
COMMON/ligar/reac(imin), rege(imin)

COMMON/reap/psim, psihg, psihs, psimv, psihgv, psihsv, eps1,
& delta, relar, Chfoee, PM(nvar), mhfo, mhfov, lon,

& rog, AtO, pres, ug, ugv, Tgee, eps0, catoil
COMMON/regent/xibue(imin), xieme(imin)
COMMON/regpar/cO2e, phivib, phivb, phimi, phim, Preg, Pregr,
& psihb, psihe, psimr, Tref, Trege, Vreg, pireg, phivie,

& phive, fe, qair, gaire, yO2e

COMMON/regvar/xibub(imin), xiemu(imin)
COMMON/soln/w1(nvar), we(nvar)

DOUBLE PRECISION tiem

INTEGER iliga

BEGIN

reac(1)=w1(10)

reac(2)=w1(11) / mhfo

reac(3)= mcat

rege(1)= xiemu(3)

rege(2)= xiemu(4)

rege(3)= phim

rege(4)= xiemu(5)

IF (tiem .GT.0.0) THEN
xieme(3)= reac(1) * Tgee/ Trege
xieme(4)= reac(2)
phimi= reac(3) * tres1 / rege(4) / Vreg / ros
delta= mcat/ros / ug / AtO/ (1.0 - eps0)
we(10)= mcat * Cps * Trege * rege(1) -

& mhfo * (DHvap - Cpg * Tgee * we(9))
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we(10)= we(10) / (mhfo * Cpg + mcat * Cps) / Tgee
we{11)= rege(2) * mhfo
DO 185 iliga= 1, nvar
185 w1(iliga)= we(iliga)
muhfo0= (1.0 - weinf) * we(11) / mcainf
muhfo= 1.0
mcat= rege(3) * rege(4) * Vreg * ros / tres1
w1(9)=w1(10)
END IF
RETURN
END
liga

SUBROUTINE propreg (tiem)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h, |, m, 0-z), INTEGER (i-k, n)
PARAMETER (imin= 5, Rg= 8.314, nbu= 3, nem=5)
COMMON/dx/dcsi, trest, ipr

COMMON/frvacia/Cpg. Cps, DHvap, mcat, mcate, ros
COMMON/regent/xibue(imin), xieme(imin)
COMMON/regpar/cO2e, phivib, phivb, phimi, phim, Preg, Pregr,
& psihb, psihe, psimr, Tref, Trege, Vreg, pireg, phivie,

& phive, fe, gair, gqaire, yO2e

COMMON/regvat/xibub(imin), xiemu(imin)

DOUBLE PRECISION tiem

*  BEGIN
pireg= DSQRT (Pregr / Preg)
phimi= mcate * tres1 / xiemu(5) / Vreg / ros
phivie= qgaire * fe * tres1 / Vreg / (1.0 - xiemu(d))
phivib= qaire * (1.0 - fe) * tres1 / Vreg / (1.0 - xiemu(5))
IF (tiem .EQ. 0.0) THEN
phim= phimi
phive= phivie
phivb= phivib
ELSE
phim= mcat * tres1 / xiemu(5) / Vreg / ros
phive= qair * fe * tres1 / Vreg / (1.0 - xiemu(5))
phivb= gair * (1.0 - fe) * tres1 / Vreg / (1.0 - xiemu(5))
END IF
RETURN
END

* propreg
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SUBROUTINE cinreg (comg, comp, cinbr, ciner)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h, |, m, 0-2), INTEGER (i-k, n)
PARAMETER (imin= 5, Rg= 8.314, nbu= 3, nem= 5)
COMMON/regpar/cO2e, phivib, phivb, phimi, phim, Preg, Pregr,
& psihb, psihe, psimr, Tref, Trege, Vreg, pireg, phivie,
& phive, fe, gair, qaire, yOZ2e
COMMON/regcin/betahom, betaox, Dahom, Daoxo, eta, eta0, rnu,
& gamahom, gamaox, gamaeta, Xcox
DOUBLE PRECISION comg(imin), comp(imin), cinbr(imin), ciner(imin),
& auxc
INTEGER icin, jcin
*  BEGIN
IF ((comg(1).LE.0).OR.(comg(2).LE.0).OR.(comg(3).LE.O)) THEN
DO 190 icin=1, nbu
190 cinbr(icin)= 0.0
ELSE
cinbr(2)= -Dahom * DEXP (-gamahom/comg(1)) * pireg
cinbr(3)= 2.0 * cinbr(2) * comg(2)
cinbr(1)= -cinbr(2) * comg(2) * betahom
END IF
IF ((comp(3).LE.0).OR .(comp(4).LE.0).OR.(comp(1).LE.0)) THEN
DO 195 icin= 1, nem
195 ciner(icin)= 0.0
ELSE
eta= eta0 * DEXP (-gamaeta/comp(3))
auxc= Daoxo * DEXP (-gamaox/comp(3)) * comp(1)
ciner(1)=(eta+ 2)/2.0/(eta+ 1.0)+rnu/4.0
ciner(1)= -ciner(1) * auxc * pireg
ciner(2)= eta/ (eta + 1.0) * auxc * pireg
ciner(4)= -1.183 * Xcox / comp(5) * auxc * pireg
ciner(3)= betaox * auxc * pireg
END IF
RETURN
END
cinreg

SUBROUTINE modbub (comg, comp, modb, nbub)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h, I, m, 0-z), INTEGER (i-k, n)
PARAMETER (imin= 5)

COMMON/modcin/cinrb(imin), cinre(imin)
COMMON/regpar/cO2e, phivib, phivb, phimi, phim, Preg, Pregr,
& psihb, psihe, psimr, Tref, Trege, Vreg, pireg, phivie,
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& phive fe, gair, gaire, yO2e
COMMON/regent/xibue(imin), xieme(imin)

DOUBLE PRECISION comg(imin), comp(imin), modb
INTEGER nbub

*

BEGIN
IF (nbub .EQ. 0) THEN
CALL cinreg (comg, comp, cinrb, cinre)
modb= (phivib * xibue(1) - phivb * comg(1)) + psihb *
& (comp(3) - comg(1)) + cinrb(1) + yO2e * (phivb -
& phivib) * Tref
ELSE
CALL Newton (comg, comp)
ENDIF
comg(2)= phivib * xibue(2) + psimr * comp(1)
comg(2)= comg(2) / (phivb + psimr + cinrb(2))
comg(3)= psimr * comp(2) * cinrb(3) * comg(2)
comg(3)= comg(3) / (phivb + psimr)
RETURN
END
* modbub

SUBRQOUTINE Newton (burb, emul)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h, |, m, 0-2), INTEGER (i-k, n)
PARAMETER (imin= 5, erro= 1.0D-05)
COMMON/modcin/cinrb(imin), cinre(imin)
COMMON/regpar/cQ2e, phivib, phivb, phimi, phim, Preg, Pregr,
& psihb, psihe, psimr, Tref, Trege, Vreg, pireg, phivie,

& phive, fe, qair, qaire, yOZe

COMMON/regent/xibue(imin), xieme(imin)
COMMON/regcin/betahom, betaox, Dahom, Daoxo, eta, etal, rnu,
& gamahom, gamaox, gamaeta, Xcox

DOUBLE PRECISION burb(imin), emul{imin), der, fun, res1, auxn

*  BEGIN

200 CONTINUE
res1= burb{1)
CALL cinreg (burb, emu!, cinrb, cinre)
fun= cinrb(1) - (phivb + psihb) * burb(1) + phivib * xibue(1) +

& psihb * emul(3) + yO2e * (phivb - phivib) * Tref

der= cinrb{1) * gamahom / (burb(1)**2) - (phivb + psihb)
burb{1)=res1 - fun/ der
auxn= DABS ((burb(1) - res1) / res1)
IF (auxn .GE. erro) GO TO 200
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RETURN
END
* Newton

SUBROUTINE modemu (comg, comp, modes)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h, I, m, 0-2), INTEGER (i-k, n)
PARAMETER (imin= 5)

COMMON/modcin/cinrb(imin), cinre(imin)
COMMON/regpar/cO2e, phivib, phivb, phimi, phim, Preg, Pregr,
& psihb, psihe, psimr, Tref, Trege, Vreg, pireg, phivie,

& phive, fe, qair, qaire, yO2e

COMMON/regent/xibue(imin), xieme(imin)

DOUBLE PRECISION comg(imin), comp(imin), modes(imin)

*  BEGIN
modes(1)= -phive*comp(1) - psimr*(comp(1) - comg(2)) + cinre(1)
modes(2)= -phive*comp(2) - psimr*(comp(2) - comg(3)) + cinre(2)
modes(3)= (phimi*xieme(3) - phim*comp(3)) - psihe*(comp(3) -
& comg(1)) + cinre(3)
modes(4)= (phimi*xieme(4) - phim*comp(4)) + cinre(4)
modes(5)= (phimi - phim) * comp(5)
RETURN
END
* modemu

SUBROUTINE reg1rta (tsi)

IMPLICIT DOUBLE PRECISION (a-h, |, m, 0-z), INTEGER (i-k, n)
PARAMETER (imin= 5, nbu= 3, nem= 5)
COMMON/dt/dtaor
COMMON/dx/dcsi, tres1, ipr
COMMON/tiempo/tfin, terit, tsim, iprf
COMMON/regvar/xibub(imin), xiemu(imin)
DOUBLE PRECISION wpr(imin), k1r(imin), k2r(imin), k3r(imin),
& k4r(imin), modg, tsi
INTEGER ir4, jr4, nitl
*  BEGIN
CALL propreg (tsi)
nitl= (trest + dtaor) / dtaor
DO 225 ir4= 1, nitl
CALL modemu (xibub, xiemu, k1r)
DO 205 jr4= 1, nem
205 wpr(jr4)= xiemu(jr4) + k1r(jr4) * dtaor/ 2.0
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210

215

&
220

225

CALL modbub (xibub, wpr, modg, nbu)
CALL modemu (xibub, wpr, k2r)
DO 210 jr4= 1, nem
wpr(jrd)= xiemu(jrd) + k2r(jr4) * dtaor / 2.0
CALL modbub (xibub, wpr, modg, nbu)
CALL modemu (xibub, wpr, k3r)
DO 215jr4=1, nem
wpr(jrd)= xiemu(jr4) + k3r(jr4) * dtaor
CALL modbub (xibub, wpr, modg, nbu)
CALL modemu (xibub, wpr, k4r)
DO 220 jrd4= 1, nem
xiemu(jrd)= xiemu(jrd) + (k1r(jrd) + 2.0 * k2r(jr4) +
2.0 * k3r(jr4) + kdr(jr4)) * dtaor / 6.0
CONTINUE
CALL modbub (xibub, wpr, modg, nbu)
CONTINUE

tsi=tsi+ 1.0

RETURN

END

*

*

regirta

*

********************************PIA(DMI*




