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RESUMEN 

Se estudia el comportamiento dinámico de un sistema reactor-regenerador 

desintegración catalítica de gasóleos. E l  reactor se describe como un lecho transportado, dond 

catalizador se pone en contacto con el hidrocarburo fluyendo ambos en flujo pistón, y donde se Ile 

a cabo las reacciones de cracking catalítico y deposición de coque sobre el mismo. El regenerado 

describe como un arreglo de tanques idealmente agitados (CSTR), donde la combustión de co 

depositado da lugar a la formación de CO y COZ, y el catalizador regenerado es retroalimentad 

reactor. Los estudios dinámicos analizan la respuesta del sistema reactor-regenerador a perturbacio 

en las condiciones de operación. Adicionalmente, se llevan a cabo estudios a lazo cerrado considera 

un esquema de control típico industrial (PI). 
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1. - INTRODUCCION. 

El uso de productos químicos en la vida diaria es muy común actualmente, ya 

pueden encontrar tanto en una industria química como en un laboratorio escolar; más aún, 

propio hogar con toda la gama de productos de limpieza y desinfectantes que existen en el me 

Por tal motivo, el estudio de los proceso químicos adquiere mucha importancia. Con frecuen 

parte medular de dichos procesos está en la planeación y diseño de los reactores químicos. 

Un buen diseño y operación de un reactor es de vital importancia tanto econó 

como para el control de calidad del producto deseado. Como se sabe, su estudio se divide en 

extremos ideales; de esta manera, la mayor parte de los reactores reales se localizan entre estos 

límites. 

El presente estudio describe el comportamiento de un tipo de sistema de mu 

importancia en la industria química, especialmente la petrolera: la unidad de desintegración catalí 

de gasóleos. Observando la poca información que se encuentra reportada en la literatura para descr 

este sistema, y debido a los grandes intereses económicos que estimula su estudio, se present 

necesidad de obtener más información, para así entender mejor el proceso químico global a f i n  

mejorar la operación del proceso que se lleva a cabo en la industria. 

El propósito de este trabajo es el de analizar y cuantificar los efectos provocad 

modificar las variables de operacion sobre el funcionamiento del sistema reactor-regenerador d 

unidad de desintegración catalítica de gasóleos. El análisis se hace tomando como base un modelo 

reactor propuesto (López-Isunza, 1992); para el regenerador se propone uno que supone que el le 

fluidizado del regenerador se comporta como un reactor tipo tanque a régimen continuo e idealme 

agitado, el cual facilita el desarrollo del estudio de control que también se realiza. 

De esta forma se analizan las respuestas con el modelo propuesto a base de dive 

simulaciones por computadora. Se realizan cambios en las condiciones de las variables de entra 

perturbaciones dinámicas en las condiciones de operación, se estudia el estado estacionario en el 

se opera y la posible existencia de varios estados estacionarios (multiplicidad), y se implementa 

m 
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algoritmo de control convencional de temperatura (PI) tanto para el reactor como para el regenerad 

1 .I ORIGENES GEOQUIMICOS DEL CRULW~'7~26~. 

Existe una  evidencia convincente de que los orígenes del petróleo conocido en 
actualidad está derivado de material biológico de eras pasadas, particularmente de plantas mari 

tales como el plancton. Mucho de esto ocurrió en la era Mesozoica y en el periodo Temario, 

geológicas en las cuales existió la mayor producción de hidrocarburos a partir de los seres veget 

que iban pereciendo. Esto se llevó a cabo a través de un proceso muy complejo aue asocia la existe 

en el petróleo de heteroátomos como nitrógeno, oxígeno y azufre; junto con la presencia de age 

orgánicos como lípidos, proteinas, etc. 

La mayoria de los componentes que constituyen el petróleo son parafinas, naftale 

o cicloparafinas y aromáticos; las olefinas no están generalmente presentes. También conti 

impurezas tales como sulfuros, nitrógeno, metales, etc., así como residuos de carbono (lo cual 

altamente relacionado con la deposición de coque en el catalizador durante el cracking). E 

impurezas a veces son benéficas para algunas partes del proceso; sin embargo, en otras causan se 

problemas de desactivación y contaminación del catalizador. El número de átomos de carbono e 
hidrocarburos del petróleo varia desde 1 y 4 hasta 60 como máximo, mientras que los heteroáto 

que contienen las resinas y los asfaltenos pueden ser muy grande y producir u n  compuesto orgá 

con peso molecular de más de cien. 

Los componentes de nitrógeno en el petróleo están principalmente concentrados e 

fracciones pesadas y en el residuo, particularmente en las partes de resina y asfaltenos. Sus niv 

varian desde menos del 0.1% en unos crudos hasta 0.66% en otros (representado más del 10 

compuestos nitrogenados). 

Un rango de 20 a 200 ppm de metales es tipico en la mayoría de los crudos del mu 

como en los provenientes de Estados Unidos. Los originarios de Venezuela varian desde 300 a 1 

ppm en Níquel y Vanadio. Cerca de la mitad de los metales de la  tabla periódica han sido identifica 

m 
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en el petróleo, pero los más abundantes son los que a continuación se mencionan: Vanadio, Níq 

Fierro y Cobre. 

1.2 CATALIZADORES DE CRACKING!”9261 

Los primeros catalizadores utilizados industrialmente fueron lasarcillas naturales, c 
ita, cuyos principales componentes eran la monmorillonita y alúmino-silicatos hidrata 

conteniendo un poco de magnesio. Estos eran activados por medio de un tratamiento ácido 

modificaba considerablemente sus propiedades físicas y químicas, aumentando el área superfic 

la porosidad de tal forma que los sitios activos favorecían el cracking de hidrocarburos por medi 

intercambios iónicos. Sin embargo, debido a la deposición de impurezas, estos catalizadores e 

fácilmente envenenados con derivados de azufre contenidos en la alimentación que era tratada. 

problema resuelto cuando se empezaron a utilizar las caolinitas, las cuales eran cuidadosame 

purificadas de metales contaminantes por medio de un tratamiento químico complementario. 

Las arcillas naturales fueron pronto reemplazadas por catalizadores sintéticos, 

primero de ellos fue desarrollado en 1940 en los laboratorios de Houndry Process Corporation. E 

catalizadores, que contienen alúmino-silicatos, producen gasolina de alto octano. Bajo condicione 

operación típicas en el cracking catalítico, muestran una estabilidad térmica y resistencia a esfuer 

mecánicos muy aceptable; y, aunado a su menor precio, resultan ser más atractivos que las arci 

naturales acidificadas. 

Varias combinaciones de óxidos metálicos han sido probadas en lugar de alúmi 

silicatos en el proceso de cracking, como alúmina con boro, silica-zirconia, etc. Una de las 

interesantes formulaciones ha sidc una combinación de silica con magnesia, la cual se comport 

una manera similar a las arcillas naturales acidificadas, con gran producción de gasolina, solo que 

índice de octano es más bajo en vwias unidades que las que se obtienen por medio de catalizado 

de sílico-alúmina; y, además de esto, su estabilidad es pobre. Debido a eso tales catalizadores 

tenido un campo de aplicación restringido, y son más comúnmente utilizados por plantas en las cu 

las fracciones pesadas se convierten en destilados medios. 
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La tecnologia de la producción de catalizadores usados en el cracking no cambió mu 

hasta 1962, cuando menos en lo  concerniente a la producción de gasolina, hasta que apareció la ter 

generación de catalizadores: las zeolitas, las cuales revolucionaron la industria de refinación 

petróleo. La preparación de zeolitas sintéticas fue propuesta por Barrer (Decrooq, 1989) y 

implementada por Union Carbide: se comienza con una solución de alúmino-silicato y alum' 

sodio en un medio fuertemente ácido. La mezcla es calentada a 100-125°C de 5 a IO horas; 

es enfriada y los cristales formados son lavados y secados a I 50°C.E1 producto es un polvo f ino,  

propiedades físicas y químicas cambian de acuerdo a la forma de su preparación, la cual depen 

concentración de los reactivos, pH, temperatura, etc. Estos catalizadores son todavía de IO a 100 

más activos que los utilizados antes de 1962. Esto significa que, bajo las mismas condiciones, su 

aumenta considerablemente la capacidad existente en las plantas industriales. Las zeolitas apare 

en el mercado en 1964 y en 1968 ya son usadas en el 85% de las plantas debido a que son catalizad 

más selectivos. 

La vida activa de las zeolitas se acorta por la exposición a altas temperaturas dur 

largos periodos de tiempo, por eso se desea reducir al minimo el tiempo de residencia del cataliza 

en las partes del proceso donde se registran elevadas temperaturas. La regeneración del catalizado 

lleva a cabo bajo condiciones críticas de temperatura, y es donde se desea disminuir el tiemp 

exposición a un minimo; un método para llevar a cabo esto es realizar la regeneración en dos pa 

además de reducir el riesgo del sobrequemado (oxidación de CO a COZ). La relación es de 4 1  e 
los tiempos de residencia de las dos etapas (Yates, 1988). 

1.3 DESCRIPCION DEL PROCESO DE CRACKING.["~23~20] 

Una moderna configuración de una planta de cracking catalitico que utiliza 

catalizador de zeolita de gran actividad se muestra en la figura 1 y está formada principalmente 

un tubo elevador o reactor, donde se lleva a cabo el cracking del gasóleo; un separador de 

productos; un regenerador de catalizador desactivado y los medios de transporte para la circulac 

del catalizador, además de otros equipos auxiliares necesarios (ciclones, tubos de conexión, soplad 

de aire, calderas de vapor, intercambiadores de calor para precalentar la alimentación, etc). 
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El proceso de cracking se lleva a cabo de la manera descrita a continuación. 

El gasóleo fresco puede ser alimentado al reactor por dos orígenes distintos: a 17 

desde una planta de refinación adyacente; o bien, a 6S°C desde los tanques de almacenamiento. 

ambos casos, antes de ser utilizado es bombeado a través de intercambiadores de calor y un calenta 

para que adquiera una temperatura adecuada. 

AI gasóleo caliente se le añade una corriente de recirculación interna de hidrocarb 

pesados proveniente del mismo reactor (aprox. 5% de la cantidad total alimentada), la cual conti 

el catalizador que, inevitablemente, fue arrastrado junto con los productos en la separación q 

realiza en la parte superior. En la parte inicial, el catalizador proveniente del regenerador se co 

con vapor de dispersión; la carga (gasóleo y recirculación) es alimentada al reactor a través de 

juego de 6 boquillas distribuidas simétricamente; dentro del reactor, la carga se mezcla c 

catalizador en circulación y con el vapor. El catalizador caliente eleva la temperatura de la mez 

hidrocarburos alimentada, proporcionando el calor necesario para que las reacciones de desintegr 

y deposición de coque se lleven a cabo. La temperatura de salida de la mezcla total se controla 

admisión de catalizador mediante una válvula de deslizamiento. Esta temperatura debe estar 

52O-53O0C, como máximo, por razones de seguridad en el regenerador. 

Tomando en cuenta que la reacción de desintegración se lleva a cabo rápidament 

diámetro del reactor ha sido aumentado en forma gradual para compensar el aumento de volume 

los productos y proporcionar el tiempo de residencia deseado. AI salir del reactor, la mezcla f lu  

través de una línea de transferencia hasta la cámara de separación en donde ocurre la separación 

catalizador y los productos vaporizados. 

En el separador, los productos de la desintegración y el vapor de agua utilizado f lu  

hacia la parte superior para salir a través de cuatro juegos de ciclones. El catalizador que es arrrastr 

junto con estos vapores es separado y regresado al fondo. La mayor parte de los vapores f l u  

horizontalmente por las ventanas laterales de los ciclones, mientras que el catalizador fluye hacia a 

por gravedad. Los hidrocarburos obtenidos son llevados del separador a una fraccionadora adyace 
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El catalizador desactivado procedente del separador pasa a través de un cono de 

de un agotador, el cual se encuentra inmediatamente debajo del separador y cuenta con disc 

mamparas atornillados para asegurar el contacto eficiente del catalizador que fluye hacia abajo 

el vapor de agotamiento que f luye a contracorriente, con el fin de eliminar los hidrocarburos 

hayan quedado atrapados todavía. Una válvula controla el nivel del lecho superior del agotador. 

Del agotador, el catalizador fluye en forma de fase densa y desciende por un tubo 

el fondo de un pozo dentro del regenerador. Existen 8 boquillas de aireación con vapor para ase 
el flujo uniforme y hacia abajo del catalizador; éste va llenando el pozo hasta que derrama para 

distribuido por tres mezcladores. El catalizador derramado del pozo es distribuido a un primer 

de regeneración, en donde el aire se alimenta a través de un plato con orificios. Aquí es quema 

80% de carbón y, dependiendo de la operación, se alcanzan temperaturas desde 607" hasta 6 

catalizador del primer paso fluye a través de las ranuras de una placa de contención hacia el s 

paso. El aire es alimentado al segundo paso a través de un distribuidor tubular disefiado 

proporcionar una cantidad uniforme de aire en toda la superficie inferior de este paso y permi 

ajuste para flujos bajos. En el segundo paso se quema el resto del carbón a temperaturas más ele 

6 2 7 T  aproximadamente. 

El aire atraviesa el lecho fluidizado donde se lleva a cabo la combustión, y ascie 

a la fase diluida donde 6 juegos de ciclones, cada uno con dos pasos, regresan el catalizador arrastr 

hacia la cama inferior. Después de pasar por los ciclones, el gas de combustión fluye a través de 

válvula que restringe su paso para controlar la presión en el regenerador. 

El soplador de aire que se utiliza para hacer fluir el aire de combustión es movido 

una turbina de vapor. Un calentador de aire es usado durante los periodos de arranque para da 

calor requerido para elevar la temperatura del lecho del regenerador al nivel necesario para inicia 

combustión del aceite antorcha, el cual es usado para elevar la temperatura aún todavía más. 

aceite hace las veces de carbón cuando el coque no se ha producido en el reactor, o bien, cuando 

se produce una cantidad suficiente durante la operación normal del proceso. 

Un anillo de vapor ha sido instalado en la parte más alta del regenerador para pur 

m 
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este espacio y eliminar los gases de combustión del área donde se encuentran los ciclones y dismi 

el riesgo de sobrequemado. También se utiliza para abatir la temperatura de los gases de salida en u 

28'C.Para evitar o disminuir el riesgo de temperaturas extremas, se dispone de espreas de emerge 

en el regenerador, arriba del lecho. Con el objeto de mantener un grado razonable de fluidizació 

prevenir el flujo inverso de catalizador dentro de los anillos y líneas de aire en el caso de una falla 

l e o  

k. VaPo, 

Fig. I .  Diagrama de una unidad de desintegración catalítica de gasóleos. 
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La velocidad de combustión del coque depende de la presión parcial del oxígeno 

el lecho denso. Para evitar el quemado posterior del CO en la región del lecho diluido (freeboard) 

regenerador, debida a un exceso de oxígeno, se alimenta aire con cantidades casi estequiométricas 

aquél. De hecho, tiene un exceso aproximado del 2% (11.5kg de aire/kg de catalizador con co 

depositado), y su concentración en los gases de salida debe estar por debajo del I % .  Una bu 

distribución del aire de fluidización es crucial para asegurar que este criterio se mantenga (Polhe 

1963; Kurihara, 1968; Lee y Kulegman, 1973; Wollanston et al, 1975; Krishna y Parking, 19 

Arandes y de Lasa, 1992). 

El balance energético del sistema es vital para su operación óptima. Esto depende 

las condiciones en ambos reactores, ya que el calor generado por la combustión del coque e 

regenerador debe ser suficiente para que con esa energia en el reactor puedan llevarse a cabo 

reacciones de desintegración catalítica del gasóleo. 

1.4 DEFINICION DEL PROBLEMA. 

La optimización de la operación de una unidad de desintegración catalitica de gasól 

está motivada por grandes incentivos económicos. Si se aumenta la producción de gasolina 

ganancias extras de una industria crecen considerablemente. Una elevación del I %  en la convers 

puede dar lugar a más de 1.5 millones de dólares de ganancias extras (3.5 actuales), para una pla 

típica de FCC que procesa 50,000 barriles diarios (Lee y Weekman, 1973; Wollanston et al, 19 

Krishna y Parking, 1985). 

Los conceptos aportados a partir de investigaciones realizadas anteriormente (v 

multiplicidad, comportamiento dinámico, etc.) son de mucho valor para el presente estudio. 

embargo, a pesar de la importancia de este proceso en la industria del petróleo, los estudios 

simulación basados en modelos matemáticos que tomen en cuenta las principales características 

proceso no son muchos, aún cuando se conoce que algunos de ellos han sido desarrollados y tamb 

patentados por las mismas compafiías que realizan la investigación (Amoco Oil, Shell Co., Mobil 

Gulf Co). Además, los parámetros y las condiciones de operación son diferentes para cada mod 

propuesto (Lee y Weekman, 1973). 
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Este proceso ha estado en operación por muchos aíios, pero aún no se sabe 

exactitud su comportamiento global (Weekman y Nace, 1970; Venuto y Habib, 1979). Esto es de 

a la compleja interacción entre el reactor y el regenerador, a las reacciones catalíticas que se II 

a cabo, a la incertidumbre en la naturaleza del coque formado y a la hidrodi 

(Venuto y Habib, 1979). 

Por estas razones se considera necesaria la construcción de nuevos modelos 

consideren el Comportamiento dinámico de ambos reactores, su interacción y las reacciones q 

llevan a cabo en cada uno utilizando la información disponible en la liter 

Ya existe u n  modelo particular (López-Isunza, 1992) que se adapta satisfactoriame 

a l o  observado en el proceso de cracking. Continuando con esta línea de investigación, se propone 

modelo más sencillo para el regenerador que describa adecuadamente la dinámica del sistema. Ade 

se desea implementar u n  algoritmo de control retroalimentado, del tipo utilizado industrialmente 

controlando y manipulando las mismas variables como se hace en la industria (Pohlenz, 1963). 

1.5 OBJETWOS. 

El objetivo general del presente trabajo es el siguiente: 

"Estudiar el comportamiento dinámico del sistema reactor-regenerador de 

unidad de desintegración catalítica de gasóleos". 

Los objetivos particulares a cumplir son los siguientes: 

1.- Proponer un modelo sencillo para el regenerador que sea adecuado p 

estudios de control. 

2.- Encontrar los valores adecuados de los parámetros del modelo de tal for 

que reproduzca las características dinámicas mostradas industrialmente y en la literatura. 
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3.- Acoplar el modelo propuesto a un modelo del reactor ya existente (Lóp 

Isunza, 1992) y analizar la respuesta dinarnica del sistema acoplado reactor-regenerador a lazo ab¡ 

ante manipulaciones en las condiciones iniciales y diferentes perturbaciones en las variables 

operación. 

4.-  Implementar un algoritmo de control retroalimentado (PI) de temperat 

en el modelo del sistema reactor-regenerador y analizar la respuesta dinámica del sistema a I 

cerrado ante diferentes perturbaciones en las condiciones de operación. 

. . . . . . . . .. . . . . 

m 
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2.- SISTEMAS REACCIONANTES. 

2.1 LECHOS FLUIDIZADOS Y TRANSPORTADO S.[^^ 

La fluidización es la operación por medio de la cual sólidos finos son transfor 

a un estado de suspensión al estar en contacto con un fluido. AI pasar un fluido a través de partí 

finas que se encuentran inmóviles lo hace entre los espacios vacíos del lecho, lo cual corres 

un lecho f i jo ,  es decir, cuando la velocidad del fluido es tan pequeíia que no alcanzan, si a 

reacomodarse las partículas del lecho de sólidos. 

Si el flujo de fluido se incrementa, las partículas comienzan a desacomodarse, vib 

y se mueven en áreas muy restringidas. Esto es un lecho expandido. 

A una  velocidad todavía más elevada del fluido, pero hasta cierto límite, todas 

partículas pueden quedar suspendidas entre el fluido que pasa a través de ellas. En este punto la fue 

de fricción entre una partícula y el fluido contrarresta el peso de ella y la componente de la fue 

vertical (el peso) de la partícula desaparece, Entonces, la disminución de la presión en cual 

sección del lecho es igual al peso de todas las partículas en la sección. Bajo estas condiciones el 

es considerado como fluidizado y el gas se desplaza a una velocidad característica, la cual 

denominada velocidad minima de fluidización. 

Con el incremento de la velocidad del gas por encima de la velocidad mínima 

fluidización grandes inestabilidadm son encontradas en los patrones de flujo,  formándose burb 

y canales dentro del lecho de sólidos. A más alta velocidad la agitación comienza a ser más viole 

y el movimiento de los sólidos es más vigoroso. El lecho no se expande demasiado respecto al vol 

que tendría a fluidización mínima. Este es el llamado lecho fluidizado agregado, lecho fluidi 

heterogéneo, o simplemente lecho fluidizado. Las burbujas formadas pueden coalecer para f o  

otras más grandes. Estas burbujas también llevan una cauda de partículas detrás, las cuales 

arrastradas formando lo que se denomina fase nube. 
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Se considera que el gas y sólido forman parte de la región de lecho denso hasta la alt 

delimitada por la superficie superior del lecho, y la región que está encima de la superficie de sóli 

se denomina lecho diluido (freeboard). Sin embargo, a una velocidad del fluido muy elevada 

velocidad terminal del sólido se sobrepasa y el límite superior del lecho desaparece, entrando en 

sistema donde los sólidos son llevados juntos con la corriente del fluido, dando origen a lo qu 

denomina lecho transportado o transporte neumático de sólidos. 

Analizando los diferentes regímenes de la fluidización se observa que el reacto 

comporta como u n  lecho transportado, es decir, el gasóleo vaporizado arrastra junto con el 

catalizador en flujo pistón a lo largo del tubo donde se lleva a cabo la desintegración catalítica 

mismo. Esto ha sido demostrado adecuadamente (Paraskos et al., 1976; López-Isunza, 1992); aun 

existen fenómenos que deberían tornarse en cuenta debido al comportamiento hidrodinámico inhere 

al flujo de las partículas de gasóleo y de catalizador (Yates, 1988). como la dispersión radial. 

ejemplo, en u n  reactor comercial en operación normal la velocidad de los sólidos es menor que la 

los vapores; grandes velocidades de gas aumentan la velocidad radial de las partículas en el reac 

Pruebas con un reactor comercial han sido reportadas (Yates, 1988) en las cuales la distribución a 

y radial de sólidos fueron medidas usando trazadores radiactivos. Densidades locales de IOOOkg 

se observaron cerca de las paredes del reactor, mientras que en el centro los valores son del orden 

50kg/m3(Venuto y Habib, 1978). Resultados similares han sido reportados (Yates, 1988) con reacto 

operados con una alimentación de 3000ton/día y en los cuales los perfiles de concentración fue 

medidos con Cesio radiactivo, el cual podía moverse horizontalmente en el reactor. 

El regenerador se comporta como u n  lecho fluidizado y. debido al alto grado 

mezclado que presentan este tipo de reactores, es posible representar su comportamiento como 

reactor continuo con mezclado ideal. Esta aproximación ya ha sido adoptada adecuadamente por ot 

autores (Kurihara. 1967; Lee y Kiilegman, 1973; Eng et al, 1974; Arandes y de Lasa, 1992), lo c 
permitirá simplificar el modelo considerablemente. 
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2.2 REACTOR TIPO TANQUE CONTINUO IDEALMENTE AGITADO.[ 

Una región perfectamente mezclada de composición uniforme C y temperat 

uniforme T es el concepto para el modelo más simple de reactor: reactor tipo tanque a régi 

continuo e idealmente agitado. 

Para u n  balance de materia bajo el concepto de acumulación - eniradas - salida 

tomando en cuenta la generación por reacción química, se obtiene el siguiente balance de masa 

- =qoc~ - qc i +71 j v~ j  
d W , )  

& 

donde V = volumen de la mezcla reaccionante. 

qo = flujo de la alimentación incluyendo materiales inertes que puedan encontr 

presentes. 

C.,¡= concentración del componente i en la alimentación. 

q = flujo de salida del reactor. 

Ci = concentración de salida del compenente i. 

u = coeficiente estequiométrico del componente i en la reacción j. 
Rj= velocidad de desaparición del componente i debido a la reacción j. 

Considerando que la velociad de reacción es comúnmente una función de C y d 

otro balance tiene que ser tomado en cuenta: la variación de la temperatura con respecto al tiem 

la cual es descrita de la siguiente manera: 

Cp-- 4 0 -  -Cp(qoTo-qZ)+71,(-A H>mj-U(T-TV, 
& 

en la que los términos son análogos a los de la ec. 1 ., excepto por el último, que es considerado de 

a que algunas veces es necesario transferir calor con el exterior por medio de una chaqueta 

calentamiento o enfriamiento. Las demás variables se definen como 

Cp = capacidad calorífica por unidad de volumen de material 

m 
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To = temperatura de alimentación. 

AH, = calor de reacción por mol de producto j formado. 

U = coeficiente total de transferencia de calor. 

T,= temperatura ambiente, o en su caso, la del fluido que enfria o calienta el reac 

El paralelismo entri? las ecs. 1 y 2 puede hacerse más obvio definiendo una temperat 

reducida q=CpT/AH. Utilizando esta relación en la ec. 2 ,  se obtiene, para un volumen constante 

reactor, la siguiente ecuación: 

~~=*(tio-ti)+yR--(?l U -tiy) 

dt CP 

Cuando la reacción se lleva a cabo con dos o más reactivos, la ec. 1 define el bala 

de materia para cada componente i de la siguiente forma 

dC. 
m v-=q(cd-ci)-yR(c,7cj) 

y para los productos j 

dC. 
m v-=q(coj-c>+~yR(ci,c> 

donde el cambio de signo y el coeficiente 7 en el último término de la ec. 5 es originado PO 

estequiometría de la reacción, suponiendo la formación de r moles de producto por cada mol 

reactivo base consumido. Por supuesto, si el reactor no puede ser mantenido a una temperat 

razonablemente constante, la reacción dependerá también de la temperatura y la ec. 2 tiene que 

combinada con las ecs. 4 y 5. Esto sucede porque el término de reacción R(T,C) es generalmente 

lineal, el cual obedece la ley de Airhenius de la forma siguiente: 

R(T,C,,C) =x,,Cj"Ci"'exp(-Q/7) 

donde m y n son IQS respectivos órdenes de reacción de reactivos y productos. 

rn 
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Los estados estacionarios de un CSTR pueden ser encontrados buscando los va 

Cisy T, para los cuales las derivadas de las ec. 3, 4 y 5 son iguales a cero: 

O=q(C,-CJ -mc,c> 

o=q(c*-c> *y wcpc> 

0=dqo-q)+~--(? -q& 
U 
CP 

tomando la dependencia de la temperatura en el término de reacción de acuerdo a la relació 

Arrhenius (Ec. 6 ) .  La existencia de la no linealidad debida a la relación de Arrhenius es l o  

provoca que puedan encontrarse varias soluciones de las ecs. 7-9 para un mismo conjun 

parámetros de operación, pero diferentes condiciones iniciales. 

Hasta en la forma más simple el análisis de un CSTR debe considerar los balance 

energía. Como una consecuencia, los posibles estados estacionarios que se pueden encontrar al reso 

las ecs. 7-9 requerirán de una tediosa manipulación algebraica, lo cual algunas veces ni siqui 

posible realizar, para encontrar una variable de manera explícita. Como esto algunas veces n 

posible, entonces se deberán resolver las ecs. 7-9 numéricamente, para un grupo dado de pará 

Para realizar esto se definen el calor generado (el término de reacción) y el calor absorbido (el tér 

de entrada menos salidas más el calor absorvido o cedido por la chaqueta) de la siguiente m 

Q, = VAHR(C,,C,, I) 

U 
Q,=AH[dq -?J+-(q -qJI 

CP 

La ec. 10 tiene una forma sigmoidal como la mostrada en las Figs. 2 y 3 para el c 

generado. Cuando la función lineal Q,es sobrepuesta sobre el mismo diagrama es evidente que Qg 

en algún punto definido, lo cual define uno o más estados estacionarios, el o los cuales correspon 

a cada intersección, dependiendo de los parámetros de determinan la pendiente de Q,. 

m 
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sistemas multifásicos de orden dos o más. Nuevamente, la habilidad para reducir las ecuaciones a 

sola variable es esencial. 

En el caso de partículas de catalizador con un fluido, puede considerarse cada grán 

de manera individual como un microrreactor; o bien, describir el conjunto de partículas utiliza 

coeficientes de tranferencia de masa y calor. Si se utiliza este último criterio se obtienen las siguien 

ecuacic mes: 

donde h y k,son los coeficientes de transferencia de calor y masa, respectivamente; y el subíndi 

denota la fase I y el subíndice 2 denota la fase 2 (donde se lleva a cabo la reacción). 

2.3 REACTOR DE FLUJO PISTON~38ss7~ 

En contraste con el reactor tipo TCA, algunos sistemas físicos son descr 

adecuadamente utilizando un reactor que no está del todo bien mezclado. Levenspiel (Perlmut 

1972) ha demostrado que cuanto más pequeño sea el volumen de la mezcla reaccionante mej 

conversiones pueden obtenerse en reactores que están, de hecho, totalmente sin mezclar. Ade 

existen otras ventajas mecánicas relacionadas con los requerimientos de transferencia de calor 

empacado del lecho y mantenimiento del reactor. Para formular u n  modelo para u n  sistema así 

considera una concentración C, y una temperatura reducida q,, a la entrada del tubo y un flujo 

dirección axial z sin retromezclado con velocidad uniforme v. Se supone que no hay gradien 
... . 
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radiales de velocidad, composición y temperatura. Por supuesto, las dos últimas cambian axialm 

y con el tiempo. El objetivo del modelo propuesto es describir estos cambios. 

Un balance de masa sobre un segmento diferencial de tubo, pero similar al prod 

por medio de la ec. 1 da lugar, en este caso, una ecuación diferencial parcial en tiempo y en es 

que se muestra a continuación: 

x x  
h a z  
- =-y- -R 

El correspondiente balance de energía es el siguiente 

aT aT 
al az 

Cp-= -Cp- +AhR-MT-TJ 

donde h es el coeficiente de transferencia de calor de la pared, cuyas unidades incluyen el volu 

del reactor tubular. En términos de la temperatura reducida se obtiene 

-- h - - h  v-+R--(q-q,J h 
h az cp 

Las ecs. 12 y 14 son u n  modelo del reactor usualmente denominado reactor tubula 

flujo pistón debido a que toda la variación se da en la dirección axial, es decir, es como si el eleme 

diferencial de reacción se moviera a través del tubo con velocidad constante, intercambiando 

calor con los alrededores. Como antes, una descripción completa requiere que las condiciones i n k '  

y de frontera sean especificadas. En este caso, perfiles iniciales de concentración y temperatura 

necesarios, así como las condiciones finales para un tiempo dado. 

Desviaciones del flujo pistón idealizado pueden producirse debido a un gran nú 

de circunstancias. Cuando el efecto es una consecuencia de un gran número de eventos, como 

ejemplo, la adsorción del reactivo en el lecho de catalizador hacen necesaria aplicar la ley de Fi  

la difusión, lo cual produce la siguiente modificación al modelo definiendo lo que se den 

m 
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dispersión o mezclado axial: 

_ _  ail-  
a 

donde los coeficientes D y a no son difusividades verdaderas, sino coeficientes totales de dispers 

de masa y temperatura. Las condiciones de frontera para este modelo son las mismas para el pri 

caso, solo que ahora son necesarias dos condiciones de frontera más en espacio. 

La no idealidad que justifica la inclusión de términos de dispersión es tam 

aplicable en la dirección radial. Un gradiente de temperatura apreciable es esper 

independientemente del calor generado por la reacción en el centro del tubo y el absorvido en la pa 

del mismo, debido a las condiciones hidrodinámicas que se presentan en un reactor de este t' 

Además, los gradientes de concentración resultan del incremento de la reacción a más a 

temperaturas (caso de reacción exotermica). Utilizando la simetría radial de la geometria tubula 

llega a un modelo bidimensional en términos del radio Y y de los coeficientes de dispersión 

ac 
h 
- 

- ail 
al 

-R 

-R 

g<$<? 
Evidencias experimentales y análisis teóricos demuestran que los coeficientes @ y@$ 

dispersión axial y radial no son los mismos para un lecho empacado. El primero es diez veces may@ 

aproximadamente. Para este caso, nuevamente, son necesarias dos condiciones de frontera, una de @ 
cuales puede contener el calor removido a través de la pared, y la otra la simetría del sistema. $# 

:%@ 
!t$# 

En lechos empacados cada particula puede tratarse individualmente, comoen el R T q  

$$',$ 

>.,s. ?X,i 

,<6<* 

>*i 
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si tomamos una dimensión y partículas esféricas activas solo en una monocapa superficial se obti 

ac 3c 
a dZz 

3 +R 

-=D--R 

a a2 

las cuales necesitan sus condiciones iniciales y de frontera respectivas. 

Alternativamente, si los flujos de masa y calor son conocidos a través de 

coeficientes de transferencia correspondientes, se tendrá que: 

D-=Kz(Co-C), ac Z=l  

a--hz(qo-q), aii- z=l 

h 

h 

donde los nuevos parámetros k , y  h,son los coeficientes de transferencia de masa y calor totales e 

ambas fases, respectivamente, incluyendo el area efectiva de transferencia interfacial. 

Suponiendo flujo pistón, que toda la reacción se lleva a cabo dentro del sólido y 

ella sólo es afectada por la transferencia de calor entre las fases el modelo resultante es 

X I  _- X I  - -V-+Kp(c-cl) 

_-  a?, --v-+L(q-ql)-.2(q -qJ 

h r n  

h, h, h 
Ek az cp CP 

donde k, y h, son coeficientes de transferencia de masa y calor, respectivamente. y el subíndi 

diferencia a éstos respecto a los utilizados en el RTCA. 

m 
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Cuando un reactor de f lu jo  pistón tiene un perfil único de estado estacionari 

necesario especificar un conjunto dado de parámetros que son, ordinariamente, v, T,y  h. El e f  

de estas variables puede ser sorprendente, ya que pueden obtenerse zonas calientes o máximo 

temperatura en un punto a lo largo del reactor, inestabilidad en el estado estacionario, o bien, va 

de éstos para un mismo conjunto de parámetros. Se ha demostrado la existencia de multiplicida 

ese tipo de reactores, especialmente cuando existe retromezclado, dispersión o recirculación. 

Sin embargo, no es posible encontrar varios perfiles axiales de concentració 

temperatura al mismo tiempo para las mismas condiciones de operación. Estos se producen a p 

de diferentes condiciones iniciales. 

2.4 CONTROL RETROALIMENTADO CONVENCIONAL.[3a~391 

Una planta química es u n  arreglo de unidades de proceso integrados una con otr 

manera racional y sistemática. El objetivo de la planta es convertir ciertos materiales o materias pri 

iniciales en productos particularmente deseados, de modo que exista un beneficio económico. Dur 

su funcionamiento, se tienen que satisfacer varios requerimientos impuestos por el diseñador, c 

pueden ser seguridad, especificaciones del producto, restricciones ambientales, limitaciones e 

condiciones de operación, económicas, etc. 

Todos estos requerimientos son monitoreados en la operación de la planta y 

manipulaciones externas para garantizar la satisfacción de los objetivos operacionales (control 

proceso). 

Existen cuatro clases de necesidades que un sistema de control tiene que satisf 

(objetivos de control): 

a) Contrarrestar la influencia de perturbaciones externas. 

b) Asegurar la estabilidad de un proceso químico; es decir, operar alred 

de un punto sin grandes desviaciones cuando se está cerca de restricciones operacionales. 

c )  Optimizar el funcionamiento de un proceso químico. 

m 
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d) Una conibinación de los puntos anteriores. 

Las variables asociadas con un proceso químico son de dos tipos: variables de ent 

(manipuladas y perturbaciones) y variables de salida (medibles y no medibles). Las primeras 

utilizadas para controlar el proceso en base a las salidas que se desean obtener. 

Una vez que se han establecido los objetivos de control, las posibles variables medi 

y además las posibles perturbaciones han sido identificadas, el problema final es la definición d 

configuración de control más adecuada. Una configuración de control (o estructura de control) 

información utilizada para relacionar las variables medibles disponibles con las variables manipul 

a utilizar. 

Dependiendo del número de variables de salida que se deseen controlar y del nú 

de las manipuladas disponibles en un proceso químico, se pueden distinguir las configuraciones: S1 

una entrada-una salida; o bien, MIMO, múltiples entradas-múltiples salidas. Generalmente se tie 

configuraciones del tipo MIMO, pero independientemente de los tipos de configuraciones anterio 

éstas se pueden clasificar también de la siguiente manera: 

a) retroalimentado: utiliza las mediciones directas de las variables de con 
para ajustar los valores de las variables manipuladas. 

b) inferencia1 utiliza mediciones inferenciales de las variables de cont 

(debido a que las variables de control no pueden ser medidas directamente) para ajustar las varia 

manipuladas. 

c) prealimentado: utiliza las mediciones directas de las perturbaciones 

ajustar las variables manipuladas. 

El objetivo de las configuraciones anteriores es mantener las variables de contro 

un valor constante deseado. E n  cada una de ellas el controlador es un elemento activo que recib 

información de las mediciones y toma la acciones apropiadas de control para ajustar las varia 

m 
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manipuladas adecuadamente: esta es la ley de control. 

Considerando el proceso general de una salida y, una entrada rn, una perturbaci 

(que se supone cambia de una manera impredecible), y que el objetivo de control es mantene 

variable y en un valor f i jo ,  un control retroalimentado se comporta de la siguiente manera: 

I .- Mide el valor de la variable de salida utilizando un instrumento de medi 

adecuado. A este valor se le llama y,,,. 

2.- Compara el valor y,,,con el valor deseado y.,de la salida. Se le llama 

error de la salida, es decir, e=ySp-y,,,. 

3.- El valor del error e es proporcionado al controlador principal. Este ca 

el valor de la variable manipulada de tal forma que se reduzca el valor del error al mini 

Usualmente esta variable no es afectada directamente, sino a traves de otro instrumento cono 

como el elemento final de control (válvula, resistencia, etc). 

Cuando no existe una acción de control se dice que el sistema se encuentra a 
abierto, mientras que cuando existe un control se dice que está a lazo cerrado. También, cuand 

perturbación se hace presente, el primer caso denota una respuesta a lazo abierto, pero cuand 

control actúa, genera una respuesta a lazo cerrado. 

De acuerdo a lo anterior, un lazo de control retroalimentado requiere de los siguie 

tangibles: 

- proceso. 

- instrumeiitos de medición o sensores. 

- lineas de transmisión. 

- controlador. 

- elemento final de control. 
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El controlador funciona recibiendo el valor de la medición de la variable de salid 

después de compararlo con el valor deseado ysp(t)produce una señal c(t) que trata de hacer regr 

el valor de y..i(t)a su valor deseado ySp(t).Los tipos de relaciones existentes entre la señal c y el v 

del error e son los siguientes: 

1.- Proporcional (P). Este supone que la variable manipulada ca 
proporcionalmente con la magnitud del error de la forma 

c(r)=kpc, 

donde k,es la ganancia proporcional del controlador y c. es la señal cuando el error e es igual a c 

Para este caso cuanto mayor sea el valor de k, mayor sensibilidad se tendrá 

controlador que actúa sobre el error. Desafortunadamente, nunca alcanza el valor deseado 

variable y ,  de tal forma que siempre existe un valor diferente de cero para el error e, denomi 

para este caso, desviación (offset). 

2.- Integral (I). Este supone que la integral del error es proporcional al v 

de la variable manipulada de la forma 

c(r) =-/e(r>m k, 

TI 

Para esta situación el valor del error puede hacerse cero y disminuirse el tiem 

respuesta al aumentar el valor de k,,  pero a costa de oscilaciones que pueden ser grandes o peq 

además de hacer la respuesta más sensible. 

3.- Proporcional-Integral (Pi). Si se combinan ambas configuraci 

anteriores se puede eliminar la desviación (offset) y obtener un tiempo de respuesta menor. 

respuesta es de la forma 
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c(t) =k<e(t) + -/&)&+cn 
TI 

El término integral continúa cambiando en tanto que el error no sea c 

Regularmente los errores no se pueden eliminar rápidamente. Para un tiempo dado el control 

produce valores más grandes del término integral, el cual mantiene la acción de control hasta q u  

satura (por ejemplo, una válvula completamente abierta). Aún cuando el error sea cero, la acció 

control permanece saturada, de modo que un controlador PI necesita especial cuidado para PO 

preveer esta situación. Si la k, aumenta la repuesta es más rápida y tiende a ser más oscilato 

provocando inestabilidad. 

4.- Proporcional-Integral-Derivativo (PID). El controlador adiciona 

respuesta PI una acción denominada "derivada del error" que en conjunto con la acción PI, anti 

lo que será el error en el futuro, dando como resultado una respuesta más rápida. Esta acción PID 

dada por la siguiente ecuación: 

c(t)=k&)+-/e(t)dt+k kc T -[@)I d +c, 
51 = D m  

La desventaja de este tipo de control es que amplifica el ruido o imperfecciones 

se dan en la medición, de tal forma que la respuesta de la variable de salida es oscilatoria, pero 

errores muy pequeños. Cuando se tiene valores altos de k, y se presenta inestabilidad, la ac 

derivativa proporciona estabilidad al sistema. Así, se puede tener una aceptable velocidad e 

respuesta s in  oscilaciones muy grandes. 

Ahora el problema es como elegir los valores óptimos del controlador elegido. Exis 

varias formas de hacer esto, las cuales deberán llevarse a cabo para obtener: 

- un error tan pequeño como sea posible. 

- un tiempo mínimo de respuesta. 

- evitar las oscilaciones, o que sean de la menor amplitud posible. 

m 
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3.-MODELACION DE UNA UNIDAD DE CRAKING 

CATALITICO. 

3.1 TRABAJOS PREVIOS. 

La deposición de coque sobre un catalizador de cracking se comenzó a estudiar 

algunas décadas. Voorhies (1945). en base al análisis de datos tomados del cracking catalít 

demostró que la cantidad de carbón depositado sobre el catalizador es aproximadamente una fun 

logaritmica del tiempo de residencia de éste en el reactor. Esta relación está dada por la ecua 

siguiente: 

Cc =A 8" 

donde 8 = tiempo de residencia, n = una constante que depende solo de manera mínima del tip 

catalizador, gasóleo y temperatura, y A = una constante que depende, también, del tipo de cataliza 

gasóleo y de la temperatura. 

Se sabe, además, que esta relación es válida también para los catalizadores utiliz 

actualmente: las zeolitas (Jacob et al, 1976; Venuto y Habib, 1978; Weekman, 1979). 

Respecto a la combustión del coque, Prater (1958) mostró que la temperatura de 

de una partícula de catalizador, independientemente de su forma geométrica, es proporcional 

concentración del reactivo en el interior de la misma. Así, la diferencia de temperatura entr 

superficie y cualquier punto dentro de la partícula está dada por 

D 

K 
T-T,=-AH?(C,-C) 

donde T= temperatura en cualquier punto de la partícula, T. temperatura de la superficie, C.= c 

centración en la superficie, AH= calor de reacción, D.= difusividad y K= conductividad térmica 

material. Esto demuestra que pueden existir gradientes de temperatura apreciables dentro de 

partícula debido a la combustión del coque, el cual no está uniformemente adsorbido en tod 

volumen del catalizador. 
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Esta relación (Prater, 1958) fué probada con un catalizador de sílico-alúmina us 

en el cracking catalítico térmico con un diámetro promedio de 0.304 cm. En este caso, la máx 

diferencia de temperatura encontrada fue de 1 .I0C.Sin embargo, como la zeolita utilizada actualm 

en el cracking es de diámetro muy pequeiio ( ~ 5 0 ~ ) .  los gradientes máximos de temperatura pod 

suponerse de menor magnitud. De hecho, en el presente trabajo se considera una temperatur 

concentración de coque uniformes en toda la partícula (López-Isunza, 1992). 

A mediados de 1960 se experimento la transición de los catalizadores de sílico-alú 

a las nuevas zeolitas, las cuales motivaron el mejoramiento del proceso de craking, debido a su m 

selectividad a gasolina. 

Se comenzaron a realizar experimentos para poder averiguar más exactamente 

productos eran obtenidos al utilizar este nuevo catalizador. Weekman y Nace (1968), tomando d 

de laboratorio, estudiaron las cinéticas de las reacciones de cracking para la zeolita, encontrando 

esos productos podían agruparse en tres pseudoespecies principales: el gasóleo sin convertir, la gaso 

obtenida y el coque más los gases ligeros producidos. 

A esta cinetica (Weekman y Nace, 1968) se incorporó la relación de Voorhies ( I  

para la desactivación del catalizador, que también es aplicable a los catalizadores de zeolita X 
(Jacob et al, 1976; Venuto y Habib, 1978; Weekman, 1979). dando como resultado un conjunto 

relaciones cinéticas sencillas pero satisfactoriamente descriptivas de las reacciones de crack 

catalítico: 

t 
GAS01.60 -b 64SOl.INA 

\J’  COQUE Y 

GASES LIGEROS 



CAPITULO 3 MODELACION DEL FCC --_- ~ - -______  . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . .  ___________ _____________ 

O bien 

donde u = tiempo. 

y1 = gasóleo. 

yz = gasolina. 

ys = coque y gases ligeros. 

Por su simplicidad y satisfactorio ajuste con los datos de planta, esta ciné 

(Weekman y Nace, 1970) fue adoptada en un modelo particular reportado anteriormente (Ló 

Isunza, 1992), el cual es utilizado en este trabajo para describir las reacciones que se llevan a cab 

el reactor. 

A pesar de que ya existia una cinética adecuada para las reacciones de cracking, Ja 
et al, (1976) propusieron un novedoso esquema cinético de diez pseudoespecies. Esta cinética es 

completa ya que incorpora fenómenos importantes que suceden dentro del reactor, como so 

envenenamiento por nitrógeno, adsorción de anillos aromáticos y el decaimiento en la actividad 

catalizador (Voorhies, 1945). Además, es mucho más descriptiva que la cinética de 

pseudoespecies, solo que el ajuste de parámetros se vuelve muy complicado, ya que hay que es 

20 al menos (Weekman, 1979). Moharir y Sarae (1982) han demostrado las ventajas de una c ’  

de IO parámetros agrupados (Jacob, et al., 1979) respecto a la que incluye únicamente tres (We 

y Nace, 1979). porque el primero es una elección más adecuada si se desea una mayor exact1 

matemática entre los resultados de la simulación y la realidad. Aunado a esto, la descripción respe 

a resultados experimentales es excelente (Jacob et al., 1976; Weekman, 1979). 



i 'Ah 

donde P t =  % en peso de parafinas, 222-34293. 

NI = % en peso de naftalenos, 222-34293. 

CAI= % en peso de anillos aromáticos, 222-342°C. 

Ph= % en peso de parafinas, 34293t. 

Nh = % en peso de naptalenos, 34293t. 

CAh= % en peso de anillos aromáticos, 34293t. 

Ah= % en peso de grupos sustituyentes, 34293. 

G = % en peso de gasolina, 222°C. 

C = % en peso de coque (C, a C, t coque). 

CAI= PItN1tAI=LFO. 222-34293.t 

CAh= PhtNhtAh=HF0,342°C. 

x: 
' 3  

Las cinéticas anteriores han sido incorporadas a la mayoría de los modelos que se 4 
propuesto hasta la fecha (Weekman y Nace, 1970; Lee y Kulegman, 1973; Jacob et al., 1976; ElnashB 

López-Isunza, 1990; Arandes y de Lasa, 1992). Teniendo las constantes de velocidad apropiadas p@ 

.,.. 

y El-Hennawi, 1979; McGravey y Smith, 1984; Edwards y Kim,  1988; Elshishini y Elnashaie, 19% 4 
v* 

. .  
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las principales reacciones de cracking y la desactivación del catalizador, además de los fenómeno 

transporte involucrados, es relativamente sencillo llevar a cabo el cálculo del comportamiento des 

por el conjunto de ecuaciones que constituyen el modelo propuesto (Moharir y Sarae, 1984). 

Hay que hacer incapié en que la sencillez de un modelo disminuye el tiem 

complejidad computacional necesaria para su simulación. Esto hace que la estimación de 

parámetros sea más fácil, así como su optimización y el control; además, el método numérico ele 

debe ser adecuado, ya que de su estabilidad y exactitud dependen la confiabilidad de los resut 

obtenidos. 

Kurihara (1967) propuso un modelo considerando al reactor y al regenerador c 

reactores tipo tanque continuos e idealmente agitados. Se utilizaron cinéticas de cracking deduc 

de manera empírica al igual que para las reacciones de combustión, considerando la formación de 

tipos de coque (catalítico y aditivo). Este modelo se ajustó satisfactoriamente a lo observado en pla 

sin embargo, no fue muy aceptado debido a algunas deficiencias (Eng, et al.,  1974). En realid 

objetivo del trabajo de Kurihara fue la aplicación de la teoría de control óptimo a u n  pr 

industrial complejo. 

lscol propone un modelo basado en correlaciones empíricas de los datos de oper 

de una planta. La desventaja de este modelo, al igual que el de Kurihara y otros (Lee y Kule 

1973) es que consideran solo los balances de coque en el reactor y en el regenerador; y como se s 

la cantidad de reacciones que se llevan a cabo en el reactor es muy grande (Lee y Weekman, 19 

En la compañia Amoco Oil, Wollanston et al., (1975) desarrollaron un modelo bas 

en correlaciones de planta utilizaiido una gran variedad de gasóleos y catalizadores. Las cinét 

mostradas anteriormente (Weekman y Nace, 1970) son similares a las desarrolladas en Amoco Oil. 

cuando transformaciones apropiadas son hechas, ambos modelos dan resultados muy semejantes. 

este modelo (Wolanston et al, 197.5) el reactor y el regenerador son considerados como reactore 

flujo pistón de dos fases, tomando las reacciones del cracking del gasóleo como de segundo orden 

modelo fue validado, ajustándose bien al comportamiento observado en planta. 

.. .. 
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Elnashaie y El-Hennawi (1979) desarrollan un modelo que incluye las cinéticas 

reacción de cracking, las de combustión de coque en el regenerador y la naturaleza de dos fase 

éste. Este modelo es muy confiable ya que toma en cuenta algunas condiciones hidrodinámicas 

lecho fluidizado del regenerador; es resuelto en estado estacionario para analizar la existencia 

multiplicidad. Se. encontró que este fenómeno se presenta en un amplio rango de parámetr 

variables de operación. 

A medida que se han ido profundizando los estudios acerca del comportami 

reactor-regenerador, se ha demostrado que la dinámica del sistema está dominada por el regenera 

(Kurihara, 1967, Wollanston et al., 1975; Mcgreavy y Smith, 1984; López-lsunza, 1992). 

Debido a esto, de Lasa y Grace (1979) desarrollaron un modelo más completo par 

regenerador de lecho fluidizado, incluyendo la región de lecho diluido (freeboard) y analizand 

importancia en el comportamiento global del sistema. 

De acuerdo con de Lasa y Grace (1979). el efecto de esta zona (freeboard) puede 

muy significativa, especialmente para lechos poco profundos y para casos donde el diámetro d 

partícula se acerca a un valor crítico (v.gr: cuando la velocidad de las partículas a la salida del le 

es igual a la velocidad superficial del gas). Existen relativamente pequeños gradientes de tempera 

y de concentración de coque en esta región, lo cual cual sugiere que su efecto total surge d 

recirculación de las partículas hacia el lecho por los ciclones. 

Las conversiones de coque son relativamente constantes a lo largo del lecho dilui 

independientemente del flujo de sólidos. Si el diámetro de partícula aumenta, crece el tiempo 

residencia, y por lo tanto, la combustión. También la Concentración de oxígeno es un parámetro 

importante en el Comportamiento del regenerador, como ha sido visto por otros autores (Kuri 

1967; Iscol, 1970; Lee y Kulegman, 1973; Eng et al., 1974). 

Cuando la región del lecho diluido se adiciona a un lecho burbujeante en el cual 

efectos habían sido ignorados (representado como un RTCA), la concentración de coque en esta z 

disminuye y su temperatura aumenta, debido, nuevamente, al efecto de la recirculación del cataliza 

m 
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por los ciclones (de Lasa y Grace, 1979). 

Otro modelo para el regenerador ha sido propuesto (Krishna y Parking, 1985) d 

Gulf Co., con el cual se puede optimizar la operación del sistema reactor-regenerador. Se util’ 

cinéticas de la literatura y correlaciones basadas en los datos de planta piloto. 

El uso de promotores para facilitar el quemado de CO en el lecho denso es uno d 

factores más significativos, ya que provoca mayor eficiencia en la regeneración. Así, la tempera 

es más alta y la conversión en el reactor se incrementa, además de que la actividad del cataliza 

el reactor es mayor al tener menos coque remanente depositado en el. Sin embargo, la posibilid 

que se presente el sobrequemado es muy alta (Krishna y Parking, 1985). 

Acoplado con el modelo del reactor, el regenerador puede ser utilizado para eva 

y optimizar el proceso. Cuando se analiza su comportamiento pueden obtenerse result 

satisfactorios respecto al reactor. Krishna y Parking (1985) demuestran que las variables claves 

reactor son su temperatura y la velocidad de recirculación de aceites pesados, las cuales pueden 

utilizadas como variables manipuladas en un algoritmo de control. 

Un nuevo modelo de lecho transportado para el reactor y para el regenerador ha 

propuesto (López-lsunza, 1992) con muy buenos resultados. Se toma en cuenta la naturaleza bifá 

de ambos reactores y u n  parámetro importante en el comportamiento energético del sistem 

recirculación interna de catalizador en el regenerador. 

De acuerdo a análisis comparativos, el funcionamiento del reactor es más efici 

cuando el catalizador y el gasóleo fluyen en corriente paralela que a contracorriente, debido 

correspondientes implicaciones termodinámicas de cada proceso (López-Isunza, 1992). 

El coeficiente de transferencia de masa en el regenerador es un parámetro 

importante, ya que valores pequeños pueden darse debido al acanalamiento del gas o a un mezcl 

pobre durante los períodos iniciales del proceso. Esto provoca gradientes de temperatura aprecia 

entre la fase gas y la emulsión en el arranque, lo cual facilita la aparición del sobrequemado de 

m 
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aun cuando el modelo no considera la región de lecho diluido (López-lsunza, 1992). 

La recirculación de catalizador en el regenerador amortigua los cambios energéti 

que se dan en el sistema debidos a perturbaciones en las variables de operación. Aunque altos val 

de recirculación hacen que el regenerador se comporte como un RTCA debido al incremento 

retromezclado, temperaturas más pequeíias se presentan en la fase emulsión por la dilución del co 
alimentado al regenerador. Esto afecta severamente la cantidad de calor desprendido por las reaccio 

de combustión (López-lsunza, 1992). 

Los estudios de sensibilidad paramétria realizados han demostrado (López-Isu 

1992) que existe una relación C/O y una temperatura de alimentación del gasóleo (To) óptimos de 

manera que se pueda obtener un m;iximo en la producción de gasolina. A mayores valores de Toy 

la conversión es mayor. Además, si To aumenta, para C/O constante, la sensibilidad del siste 

incrementa considerablemente de tal forma que el fenómeno de ignición se predice para valores 

T0>=365'Cy C/0=9.50 (López-lsunza, 1992). 

De todos los investigadores que han propuesto modelos dinámicos sólo algunos 

estudiado la existencia de múltiples estados estacionarios en el comportamiento dinámico de 

unidad de desintegración catalítica de gasóleos (Iscol, 1970; Lee y Kulegman, 1976; Elnashaie y 

Hennawi, 1979; Edwards y Kim, 1988; Arandes y de Lasa, 1992). Sin embargo, se demuestre o 
existencia de varios estados estacionarios, la implementación de un sistema de control para me 

la operación de una planta es muy necesario. 

Kurihara (1967), eri su tesis doctoral, investigó la aplicabilidad de la teoría de co 

óptimo en sistemas multivariables IIO lineales. Una planta de cracking catalítico fue seleccionada 

este f i n .  

Para el análisis, el modelo original fue simplificado adecuadamente para facilita 

tratamiento matemático y computacional. Se le implementó un control retroalimentado que cont 

la concentración de oxígeno manipulando el f lu jo  de catalizador; la temperatura del regenerado 

controlada por el flujo de aire (control P I ) ,  contrario a lo que industrialmente se hace: control 

m 
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temperatura en el reactor con el flujo de catalizador y del nivel de oxígeno en el regenerador co 

flujo de aire. Como resultado se obtiene que ésta última configuración es significatívamente m 

eficiente que la primera (Kurihara, 1967). 

El control convencional tiene varias desventajas: no puede eliminar la variación d 

temperatura en el regenerador y su nivel de oxígeno; adem&, tiene un pequeño factor 

amortiguamiento; es decir, el ajuste de los parámetros del controlador no es trivial y requier 

mucho cuidado. El periodo de oscilación es largo y el alcance del valor deseado de la vari 

controlada no puede realizarse en un tiempo razonablemente corto (Kurihara, 1967). 

Por estas razones un sistema de control alternativo fue disetiado (Kurihara, 19 

basado en la teoría de control óptimo, la cual asume que la planta esta descrita por un conjunt 

ecuaciones diferenciales ordinarias del siguiente tipo: 

5 =fix,*) 

donde x representa el vector de variables de estado y u el vector de variables de control. Una fun 

objetivo fue definida de la forma dada a continuación: 

Jíu) =/," UxrM 

donde L puede ser una función arbitraria de x y u. La función objetivo es una medida de que t 

se ha mejorado en la operación de la planta durante un periodo de tiempo desde el inicio hasta 

puede estar basada en ganancias, costos y otros parámetros. La teoría de control óptimo exige 

eliga u(t) de tal forma que J(t) sea u n  máximo o un mínimo en el intervalo considerado. Si el ti 

tomado tiende al infinito, u(t) será seleccionada para llevar a la planta desde u n  punto de oper 

arbitrario a un punto óptimo; así se da la ley de control óptimo que determina la estructura 

cerrado de una planta. Como tl debe ser significativamente largo, las ecuaciones del modelo de 

representar unicidad en el rango de parámetros de operación considerado. 

rn 



CAPITULO 3 MODELACION DEL FCC 
.... ~~ ________ _________ ______ _______ _ _ ~  

Este algoritmo de control fue probado con el modelo sencillo y luego perfeccion 

con el original (Kurihara, 1967) mostrando que la ley de control dptimo es mucho más eficiente 

el control retroalimentado convencional. 

Iscol (1970) analiza la estabilidad de un FCC a través de un modelo que contiene 

balances de materia y energía para el coque. Se demuestra la existencia de dos puntos de equilib 

o estados estacionarios, los cuales aparecen debido a la existencia de un termino cúbico de temperat 

en una de las ecuaciones del balance de energía (Lee y Kulegman, 1973). 

Por el contrario, Lee y Kulegman (1973), modificando el modelo de Kurihara (19 

demostraron que el FCC no tiene inúltiples estados estacionarios a través de un rango de parámet 

de operación de interés práctico, y que la operación a lazo abierto es localmente estable bajo 

mismas condiciones. Sin embargo, esta conclusión depende del modelo utilizado y de sus paráme 

Además, la forma en que fue realizado el tratamiento para deducir esta conclusión no fue la 

adecuada (Edwards y Kim,  1980). 

Eng et al.,  (1974) adaptan un sistema de control prealimentado no lineal al modelo 

Kurihara (1967). Este tipo de control no es muy eficiente ya que presenta una desviación e 
respuesta de salida (offset), la cual sólo puede ser eliminada por medio de control retroalimenta 

Debido a esto, una configuración PI fue seleccionada, dando como resultado una combinación 

eficiente. 

La parte de control retroalimentado provoca un retraso en la lectura y ,  co 

consecuencia, causa oscilaciones cuya amplitud tiende a disminuir con el tiempo. La adición de 

tipo de control a dinámicas lineales y a cualquier control prealimentado produce respuestas me 

sensibles que el control retroalimentado solo. Sin embargo, la respuesta de u n  control prealiment 

no lineal (segundo o tercer orden) acoplado a un retroalimentado es más efectiva que utilizando 

control retroalimentado únicamente (Eng, et al., 1974). 

El sistema de control es vital para este modelo (Eng et al, 1974) porque el esque 

lazo abierto nunca llega a un nuevo estado estacionario en un tiempo relativamente largo (I  

rn 
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cuando es sometido a perturbaciones en las variables de operación (flujo de gasóleo alimentado), 

cuando éstas sean de muy pequeiía magnitud. 

En 1979 (Elnashaie y El-Hennawi) se demostró la existencia de multiplicidad c 
modelo que incluye las cinéticas de reacción de cracking y de combustión de coque en el regener 

asi como la naturaleza de dos fases de éste. La existencia de multiplicidad, a través de un amplio ra 

de valores en las variables de operación y parámetros del modelo, es un fenómeno que depende d 

tasa de intercambio de masa y calor entre la fase gas y la emulsión en ambos reactores, ya que 

ciertos valores se encontraron hasta cinco estados estacionarios y con otros solo tres. Aunado a e 

se presenta el fenómeno de histéresis, es decir, cuando existe una perturbación el sistema se mu 

a otro estado estacionario, pero cuando se corrige, el reactor no regresa al estado anterior, sino a 

en el cual la conversión es distinta (Elnashaie y El-Hennawi, 1979). 

Mc. Greavy y Smith (1984) hacen un estudio utilizando u n  modelo ya establecid 

cual se le implementan consideraciones que son señaladas como importantes por otros autores, y 

vez, un algoritmo de control PID. 

Los pequeños tiempos muertos existentes en el reactor, el cual es muy sensible a 

perturbaciones dadas en el regenerador, hacen que un esquema de control convencional (PID) sea 

naturaleza ineficiente. El factor crucial es la sensibilidad del controlador al pequeño tiempo 

contacto que hay en el reactor y a los cambios en el regenerador. 

Este tipo de problemas generalmente no se presentan en las unidades denominada 

cracking de alta temperatura (HTR), donde no existen limitaciones en la temperatura. 

caracteristicas de estabilidad del proceso y el sistema de control son muy diferentes, l o  que da c 
consecuencia una mejor viabilidad económica y de producción (Mcgreavy y Smith, 1984). 

Edwards y Kim (1988), utilizando un modelo patentado por Shell Oil Comp 

demuestran que la multiplicidad existe en un FCC. Además, los ingenieros de planta apoyan 

conclusión porque señalan que este comportamiento es visto realmente en la operación de la pla 
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El estado estacionario de máxima producción de gasolina es inestable, y por lo mi 

se hace indispensable la implementacion de un sistema de control (Edwards y Kim, 1988). Ad 

la operación a lazo abierto puede sobrepasar las limitaciones de seguridad muy fácilmente, aú 

cambiar de estado estacionario. Una posibilidad para desplazar el sistema en donde solo exista 

estado estacionario y que a su vez sea estable es la adición de ácido (Edwards y Kim, 1988). 

disminuir el pH la tasa de reacción es más rápida, lo cual mueve la curva de generación de calor a 
punto donde únicamente existe una intersección con la linea de calor removido. Esto podría lleva 

a cabo con un sistema de control manipulando la adición de ácido al catalizador para controla 

temperatura de reacción. Otra técnica sería instalar un sistema de enfriamiento en el reacto 

manipular la temperatura del agua como medio de control (Edwards y Kim,  1988). 

Si se mantiene el flujo de catalizador fijo, existe uno y solo un estado estacionari 

lazo abierto (Edwards y Kim, 1988). Lo que en realidad se hace en planta es mantener el flujo 

alimentación f i jo  y manipular el catalizador ante cualquier imprevisto. Con esto, es lógico pensar 

el análisis de multiplicidad en un modelo debe hacerse de acuerdo a las características con las cu 

una planta opera. 

Esto está en contra de lo mencionado por Lee y Kulegman (1973). cuyo anál 

consideró f i jo  el flujo de catalizador y a la temperatura de alimentación del gasóleo variable, lo c 

no es representativo de la realidad (Edwards y Kim, 1988). También, las cinéticas de reacción 

diferentes. Estas razones son suficientes para que se obtenga unicidad o multiplicidad en el mo 

de Lee y Kulegman (1973) o en el de Edwards y Kim (1988), respectivamente. 

Elshishini y Elnashaie (1990) modifican un modelo anterior (Elnashaie y El-Henna 

1979) para simular dos diferentes unidades industriales. El modelo presenta tres estados estaciona 

en ambos casos y cada uno de ellos se comporta de manera diferente ante las mismas perturbacio 

Además, la planta opera en un punto inestable y la producción de gasolina puede incrementa 

manipulando algunas variables de operación adecuadamente. 

La región de multiplicidad es muy amplia y se incrementa si el flujo de cataliza 

disminuye. Además, esta zona incluye regiones muy sensibles pero muy cerca del punto de ignici 

rn 
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en el cual la producción de gasolina se incrementa considerablemente. La respuesta del est 

estacionario inestable es opuesta a lo que presenta el estado estacionario superior para las mis 

perturbaciones, lo cual es provocado por las diferentes conversiones que se dan bajo 

circunstancias (Elshishini y Elnashaie 1990). 

Existe un punto óptimo en el cual la producci6n de gasolina es máxima (Elshishi 

Elnashaie, 1990); pero, desgraciadamente, la planta habría sobrepasado las restricciones de segurid 

Así, el mejor punto para operar es lo más cercano posible, dentro de las normas de seguridad, al pu 

donde comienza a aparecer el sobrequemado. 

Para optimizar la operación, se han implementado sistemas de control multivaria 

en diversas plantas. Grosdidier et al., (1992) analizan el comportamiento de una unidad industrial 

Neste Oy's Porvoo (Finlandia) con un sistema de control multivariable que incluye los siguientes la 

de control concentración de oxígeno, capacidad de compresión de aire, temperatura del regenera 

temperatura del reactor, presión del fraccionador posterior a la unidad y la cantidad del gas 

combustión; donde todos los controles utilizados son del tipo PI. 

El éxito de estos controles depende de la habilidad de trabajar con limita 

operacionales (capacidad del equipo, normas de seguridad, por ejemplo) y de las ganacias obteni 

(el punto donde la máxima producción de gasolina se da). De esta forma, el proceso permanece 

cerca como sea posible del punto óptimo de operación al tiempo que se garantiza que no se Y' 

ningún parámetro de seguridad. 

De esto podemos pensar que un modelo específico puede presentar multiplicidad. 

embargo, si elegimos otro distinto existe la posibilidad de concluir lo contrario. Esto podría ser deb 

a que cada modelo necesita valores de parámetros diferentes, aún cuando se utilicen los mismos d 

de operación. 

La página siguienti: muestra un cuadro sinóptico con los principales modelos qu 

han realizado y las características más importantes de ellos. 
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32 $ 
$ 
3 

El modelo describe el comportamiento dinámico del sistema reactor-regenerador4 
3 

una unidad de desintegración catalítica de gasóleos y la interacción entre ellos, de acuerdo al diagrai 
:$ "r 

esquemático siguiente: >* .d 
:$ 4 
:$ 

c a i a l i r a d ~ ~ r  i 
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Se considera al reactor en dos partes: un lecho transportado (riser) donde el gas6 

vaporizado se mezcla con el catalizador caliente y las reacciones de desintegración catalíti 

deposición de coque toman lugar, y una sección superior donde los productos vaporizados 

separados del catalizador con vapor de agua. L a  parte superior es modelada como un tanque cont 

agitado sin reacción. 

El regenerador de lecho fluidizado está modelado como un arreglo de reacto 

continuos idealmente mezclados, emulsión y burbuja, los cuales intercambian calor y masa. Una f 

emulsión donde el coque depositado es quemado con oxigeno del aire para producir CO y COz.P 

del CO formado se transfiere a la burbuja, al igual que el C01, y aquel puede ser oxidado a CO 

ambas fases. 

La conexión entre el reactor y el regenerador está dada por dos tubos verticale 

transportan el catalizador sin ocurrir ninguna reacción, donde no se consideran pérdidas de ca 

El desarrollo del modelo está basado sobre las siguientes suposiciones: 

1.- El esquema cinético de las reacciones de cracking y deposición de c 

en este estudio fueron tomados del trabajo de Weekman y Nace (1968), el cual ya conside 

desactivación del catalizador por la deposición de coque: 

1 
GASOLEO __d G.4SOI.INA 

\ J :  COQUE Y 

GASES LIGEROS 

2.- La cinética para el regenerador considera la combustión de coque p 

producir CO y COz,y la posterior oxidación de CO a COz(López-Isunza, 1992). El esquema está d 

por: 
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4 
COQUE -b ro 

5 \ J Í  
co2 

3.-  Tanto el reactor como el regenerador se consideran adiabáticos, debid 

que el calor generado por el segundo es consumido por el primero (López-Isunza, 1992). 

4.- Se supone la formación de un solo tipo de coque en el reactor (Voorhi 

1945; Lee y Wekman, 1976; López-Isunza, 1992). 

5.- La cinética de oxidación de CO es diferente para la fase burbuja y pa 

fase emulsión (López-Isunza, 1992); además, la combustión del coque se lleva a cabo exclusívam 

en la fase emulsión del regenerador (López-Isunza, 1992). 

6.- La concentración de reactivos y productos dentro de cada partícula 

catalizador, así como su temperatura, se considera uniforme (Prater, 1950; López-lsunza, 1992). 

7.- No se considera la región del lecho diluido del regenerador (freeboa 

como una simplificación del modelo (López-Isunza, 1992). 

8.- El intercambio de calor y masa entre las fases está determinado por 

respectivos coeficientes de transferencia, en el reactor y en el regenerador. 

9.- Los calores de reacción, energías de activación, presión y las propieda 

físicas de los gases y sólido son asumidas constantes. 

10.- El inventario de catalizador en ambos reactores es constante. 

m 
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Las concentraciones en el reactor fueron normalizadas respecto al gasóleo de 

alimentación y las del regenerador fueron normalizadas respecto a la concentración de oxigeno 

entrada en la fase burbuja (López-lsunza, 1992). En ambos reactores la concentración de coque 

normalizada con respecto a un valor máximo producido en el riser. Esta cantidad fue igual al 12% 

gasóleo, considerando conversiones del 80% en todos los casos (Pohlenz, 1963; Lopez-lsunza, 19 

** El modelo adimensional del reactor es el presentado a continuación. 

-- balances de materia. 

az, az, 
ac garóho -+-=- Dg2(Kl +KJZ:dC 

az, az, 
h ac 

az, az, 
h ac 

gasolina - +- =[DgJc,&-Dg,KgB]c~pC 

C O ~ U  -+U,- = [ D w ~ K , z ~ + D w ~ K ~  j c  -K 

El primer término del lado izquierdo representa el cambio en la concentración 

componente respectivo (A, B o C) con respecto al tiempo; el segundo corresponde al cambio 

concentración del mismo componente con respecto a su posición axial en el reactor. El lado de 

corresponde a los términos de reacción para cada componente donde la parte exponencial repre 

la desactivación del catalizador por la deposición de coque (Weekman y Nace, 1968). 

-- balance de calor en el gas. 

-0 +-o %*@*-).J 
a+ ac 

El primer término del lado izquierdo representa el cambio de la temperatura de I 

gas con respecto al tiempo; el segundo corresponde al cambio de la misma temperatura con re 

m 
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a la posición axial en el reactor. 13 lado derecho el lado derecho corresponde exclusivamente 

transferencia de calor entre la fase gas y el sólido. 

-- balance de calor en el sólido. 

ay, 3, 
ac -+U,- =~,ot,-r>-ei~&(P,~, +P$&+DBI B&gJe-p' 

El lado izquierdo representa lo mismo que antes; el primer término del lado dere 

corresponde a la transferencia de calor entre el sólido y el gas y el segundo término corresponde 

calor absorbido por las reacciones endotérmicas de cracking, tomando en cuenta las cinéti 

respectivas y la desactivación del catalizador (término exponencial). 

Las condiciones de frontera e iniciales son las siguientes: 

z N ( ~ ~ o ) = z ( ~ ) s s o ~  N=A, B ,  C. A-gasóleo. 

Ys(C,O)=Ys(C)..o; Y,(C,0)=Ys(C)ssa B=gasolina. 

ZA(O,t)'YAo(t); ZB(O,t)=O; C=coque. 

Zc(O,t)=X,( 1 ,t-6t); 

Yc(O,t)=Ygo(t); Y.(0J)=Yso(t) 

** El modelo del regenerador está dado por las ecuaciones siguientes: 

-- fase burbuja. 

dx., = R I ( X i  - X  )+K,,,(Xos-X%) -2LklK6gOSXC0. 1 
dr 4 0% 

dXC0 -=RI( -Xco) +K , (Xco , -X , ) - Lk ,K~o~X~ ,  
dr 



CAPITULO 3 MODELACION DEL FCC ' 
__- ______ __----_-- ____ E ==== ~ _ _ -  __ 

~ 

$ 4 
8 

*. g 
p 

(4j -- ama -Xl( -X  ) +K , ( X , , - X c~ ) +Da lK~~Xm,  
dr coa 

,$ 

$ 
i{ 

El miembro izquierdo representa el cambio de la concentración de cada componed 

(ecs. 45-47) y de la temperatura del gas (ec. 48) con respecto al tiempo; el primer término del miem 

del lado derecho representa la diferencia de las entradas menos las salidas, el segundo término se d 

al intercambio de masa (ecs. 45-47) y calor (ec. 48) entre las fases y el último es el término de reacc 

(ecs. 45-47) y el calor generado por la reacción (ec. 48). 

- -  fase emulsión. 

ar I -ti - 1-c - 

lente (ecs. El miembro izquierdo representa el cambio de la concentración de cada compo1 
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y de la temperatura de la emulsión (ec. 53) con respecto al tiempo; el primer término del lado der 

representa la diferencia de las entradas menos las salidas, el segundo término se debe al intercamb 

masa (ecs. 49-52) y calor (ec. 53) entre las fases y el último es el término de reacción y del calor gene 

por las reacciones (ec. 53). 

Las condiciones iniciales son las siguientes: 

gas t=O X02g'l; xcog=xcozg=o; Y,=l 
emulsión t=O X o p l ;  XCO~=XCO~~=O; Y,=l; Xce=2.5 

3.3 SOLUCION NUMERICA DEL MODELO. 

La solución del modelo dinámico del reactor fue obtenida usando el método d 

características. Este método permite reducir un sistema de ecuaciones diferenciales parciales del 

hiperbólico en u n  sistema acoplado de ecuaciones diferenciales ordinarias en tiempo (balances de 

y calor) y en espacio (balances de masa y calor para la fase gaseosa). 

€3 modelo fue resuelto numéricamente utilizando un método Runge-Kutta de cuarto 

explícito. La integración fue hecha a lo largo de las características dadas por: 

ac - __  JC -1 -_ 
a h 

El término u7es el cociente de la velocidad de los sólidos entre la velocidad de los gases 

reactor. 

La solución del modelo del regenerador fue llevada a cabo utilizando u n  método Runge- 

de cuarto orden explícito. 
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Los datos de operación utilizados en la simulación son los siguientes: 

reactor (diámetro, longitud) 

regenerador (diámetro, longitud) 

inventario de cat. en el reg. 

inventario de cat. en el reactor 

gasóleo alimentado 

flujo de catalizador 

flujo de aire 

Temperatura de alimentación del gasóleo 

Temperatura de alimentación del aire 

relación catalizador-gasóleo (C/O) 

0.8m. 30m 

8.10, 5.2m 

120,000kg 

25,000kg 

66.26kg/s 

460kg/s 

42kg/s 

3 6 5 T  

5600c 
6-11 

Los parametros cinéticos del modelo son 

AHl=148.3 cal/gr A1=318.0cms/mol-s Eal=1.49xIO'cal/mol 

AH2=1027.0 " Az=450.0 " Ea2=1.71x10' " 

AH3=104 I .O cal/gr A3=160.0 cm3/mol-s Ea3=l .55xIO'cal/mol 

AH4=-I.85x1O5 " A ~ = 3 . 6 0 ~ 1 0 ' ~ "  Ea4=3.75x10' " 

AH6=-1.34x106 " A ~ = 5 . 0 0 ~ 1 0 ' ~ "  Eas= I .64x I O' " 

AH6=-7.86x104 " A6=2.08xIO8 " Ea6=2.40x IO' " 

L.os parámetros adimensionales del modelo son 

Dgl=3.012 Dg2=70.13 Dal=2.793 

Daz=5.592 Dwl=l8.42 Dwl=429.0 

K,=9.028 H,=66.91 H.=O. 1054 

8=0.8 R1=1.042 R2-I ,565 

81=0.0555 82=0.3967 @3=0.4020 

84=0.0 I20 @5=0.0869 @6=0.005 I 

&3,,=2.18 ü,=0.8 

DEL 
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4.-RESULTADOS Y DISCUSION. 

Las simulaciones realizadas en el presente trabajo, los resultados obtenidos y 

discusión correspondiente comprenden lo siguiente: 

1 .- Se analizan los perfiles axiales del reactor en estado estacionario; asimis 

los perfiles del reactor y del regenerador con respecto al tiempo. 

2.- Se discute la posible existencia de multiplicidad. 

3.- Se realizan variaciones en las condiciones de entrada: temperatura 

alimentación del gasóleo, recirculación de catalizador, cantidad base de coque y coeficiente 

transferencia de masa en el regenerador. 

4.- Se hacen perturbaciones dinámicas en las variables de operaci 

recirculación de catalizador, flujo de gasbleo, temperatura de alimentación del gasóleo y tipo 

gasóleo. 

5.- Se implementa u n  algoritmo de control convencional de temperatura 

reactor y en el regenerador y se analiza la respuesta del sistema para perturbaciones en la temper 

de alimentación del gasóleo utilizado. 

4.1 EL ESTADO ESTACIONARIO. 

4.1.1 PERFILES AXIALES DE CONCENTRACION Y TEMPERATU 

EN E L  REACTOR. 

La mayor parte de las reacciones de cracking del gasóleo se producen en la parte ¡ni 

del reactor, debido a la deposición de coque, causando la desactivación del catalizador observ 

(Voorhies,1945; Jacob, et.al., 1976; Venuto y Habib, 1978; Weekman, 1979) (Fig. 4). AI analizar e 

.. . . . . . . . . . . . 

m 
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comportamiento podria pensarse que la longitud total del reactor es muy grande, puesto qu 

mayoría de las reacciones se llevan a cabo en la zona inferior. Sin embargo, condici 

hidrodinámicas inherentes al comportamiento de un reactor de lecho transportado (Paraskos et. 

1976; Fan et al., 1984) y a las caracteristicas de las reacciones de cracking hacen necesaria que 

dimensiones sean de ese orden de magnitud. Ademiis, no existen datos reportados acerca 

concentraciones de reactivos o productos a lo largo del reactor que puedan demostrar que realm 

la longitud del reactor no es la adecuada. 

La transferencia de calor entre el catalizador y el gas6leo es rápida. Toda la ene 

del sólido es utilizada por el hidrocarburo para reaccionar, lo cual provoca que la temperatura 

catalizador sea menor que la del gas en gran parte de la longitud del reactor. Finalmente, debido a 

la mayor parte del gasóleo ha reaccionado, ambas fases tienden a igualar su temperatura en la p 

superior del reactor (Fig. 5). 

Un comportamiento semejante fue observado por Pohlenz (1963). quien reporta 

comerciales de la conversión volumétrica del gasóleo a diferentes longitudes del reactor; se a 

que el 60% de la conversión se lleva a cabo en los primeros 8.9 m del reactor, cuya longitud to 

de 27.43 m, aunque hay que señalar que los datos fueron obtenidos en 1949, cuando las zeolit 

eran siquiera conocidas (se utilizó un catalizador de silico-alúmina, el cual tiene una me 

selectividad hacia gasolila que las zeolitas actuales). López-Isunza (1992) ha observado, por medi 

la simulación realizada por el, el mismo Comportamiento observado aqui, debido a que su modelo 

reactor y el utilizado aqui es el mismo. 
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Figs. 4 y 5.- Perfil de concentraciones y temperaturas axiales en el reactor en el estado 

estacionario. 
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4.1.2 LOS PERFILES EN EL TIEMPO. 

En la simulación del modelo, el gasóleo es alimentado en forma de rampa hasta los 

minutos, en donde el flujo se hace constante e igual a 40,00Obdl/d (66.28kg/s; Lópeqlsunza, 19 

Se supone una  cantidad alta de coque inicial para cubrir los requerimientos iniciales de energía 

reactor (Kurihara, 1967; López-Isunza, 1992), lo cual simula aproximadamente lo reali 

industrialmente para el arranque del sistema reactor-regenerador. 

El estado estacionario mostrado en las Figs. 6-1 I fue alcanzado a los 20 minuto 

tiempo transcurrido. Este difiere cuantitativamente respecto al observado anteriormente d 

minutos (López-Isunza, 1992). Esta discrepancia es debida al modelo del regenerador utilizado en 

caso, lo que demuestra que la dinámica del sistema está dominada por el regenerador, algo que y 

sido señalado anteriormente (Kurihara, 1967; Wollanston et al, 1975; Mcgreavy y Smith, 1984; Kris 

y Parking, 1985; López-Isunza, 1992), ya que el modelo del reactor es exactamente el mismo en a 
simulaciones (López-Isunza, 1992). El modelo tipo RTCA disminuye el tiempo de estabilizaci 

provoca respuestas más rápidas cuando se presentan pertubaciones en las variables de operación 

La temperatura inicial del sistema es de 700'C. Así, existe energía suficiente para 

la combustión de coque inicial se lleve a cabo. Esta combustión, a su vez, provoca que la temper 

aumente todavía más; sin embargo, al incrementarse el flujo del gasóleo la temperatura tie 

disminuir debido al consumo de energía que existe por las reacciones endotérmicas de cracking. 

El segundo punto máximo en la temperatura del regenerador es el resultado d 

combustión de la gran cantidad de coque que se produce en el reactor, porque la temperatur 

todavía muy alta. Esto ocurre, aproximadamente, a los dos minutos, cuando el flujo de gasóle 

llegado a su valor nominal (66.28 kg/s). A partir de este momento la temperatura global del sist 

comienza a disminuir, debido a que el coque producido en el reactor no es suficiente para mant 

esta elevada temperatura, provocando que la producción de coque decrezca hasta que el c 

producido por su combustión en el regenerador es suficiente para proveer la energía requerida 

las reacciones de cracking, condiciones en las cuales se considera que el sistema se ha estabilizad 

un estado estacionario (Fig. IO). 
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El fenómeno discutido en el pBrrafo anterior es muy interesante si se analiz 

conjunto con los perfiles de Concentración del regenerador (Figs. 8 y 9). El segundo punto máx 

de temperatura coincide con el observado en la concentración de coque, demostrando que, al ini 

la cantidad de oxígeno existente es insuficiente para quemar el coque producido, a pesar de la ele 

temperatura que se tiene. Por lo tanto, existe una cantidad máxima de coque que puede produc 

en el reactor y que el regenerador es capaz de quemar, la cual depende de la concentración de oxíg 

en la fase emulsión. Es posible aumentar esa cantidad incrementado la transferencia de masa del 

hacia la emulsión, porque en el gas existe todavia una cantidad significativa de oxígeno que puede 

utilizada para la combustión. De acuerdo a esto, podemos concluir que el comportamiento inicial 

sistema depende en gran parte del coeficiente de transferencia de masa del gas a la emu1 

(McGreavy y Smith, 1984; López-lsunza, 1992). 

El riesgo de sobrequemado en este momento (a los 2 minutos) está dado por la ah 

del pico mostrado en la concentración del CO en ambas fases del regenerador (Figs. 8 y 9). a pesa 

que la concentración calculada es relativamente pequeña. De hecho, dependiendo de los pará 

y condiciones de operación, este fenómeno se presenta y cuando esto sucede es predicho por el m 

(López-lsunza, 1992); esto es concluido en base a la pendiente de la concentración de CO en am 

fases. 



,.I .. . . 

, , ., . .  
i t  . . \  . .. 

Figs. 6 y 7.- Perfiles de concentración y temperatura a la salida del reactor desde el tiempo ter, 

hasta alcanzar el estado estacionario 
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Fig. 10.- Perfil de temperaturas en el reaenerador desde el tiemoo cero hasta alcanzar el estad 

estacionario. 

4.2 MULTIPLICIDAD. 

La unidad de cracking catalítico ha sido ya analizada respecto a este comportamie 

por diversos autores (Iscol, 1970; Lee y Kulegman, 1973; Elnashaie y El-Hennawi, 1979; Edwa 

Kim,  1988; Elshishini y Elnashaie, 1990; Arandes y de Lasa, 1992). 

lscol(1970) fue el primero el introducir el concepto de multiplicidad usando un mo 

empirico, el cual no contemplaba las cinéticas de cracking ni  las dinámicas de ambos reactores. 

embargo, se demostró que el FCC opera en una región donde existen varios estados estacionar¡ 

que, especificamente, la planta opera en uno intermedio e inestable. Tres años más tarde, Le 

Kulegman (1973) modificaron el modelo de Kurihara (1967), el cual estaba restringido con demasia 

suposiciones, y se concluyó de su investigación que la multiplicidad no existe para valores 

parámetros reales. Elnashaie y El-Hennawi (1979) desarrollaron un modelo más riguroso que incl 
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las cinéticas del cracking (3 pseudoespecies) y la naturaleza de dos fases del reactor y del regenerad 

para el cual tres estados estacionarios fueron observados para un amplio rango de parámetros 

operación. Edwards y Kim (1988) predijeron multiplicidad utilizando un modelo empirico propie 

de Shell Co. Además, Arandes y de Lasa (1992) demuestran multiplicidad para dos tipos de gasó 

distintos. 

Para Lee y Kulegman (1973), el modelo de lscol presenta multiplicidad debido a 

término cúbico de temperatura que contiene una de las ecuaciones de formación de coque. 

embargo, el método utilizado por ellos no parece ser muy realista (Edwards y Kim, 1988). ya qu 

flujo de catalizador permanece constante y lo que se varia es la temperatura de alimentación 

gasóleo; por el contrario, ésta es la forma típica de verificar la existencia de multiplicidad para 

RTCA (Bilous y Admunson, 1963). En planta, el flujo de catalizador es utilizado como variable 

control (Pohlenz, 1963; Kurihara, 1967; McGreavy y Smith, 1984) de modo que la conclusión bas 

en esas suposiciones no es muy aceptable (Edwards y Kim,  1988). Los autores que realiza 

investigaciones sobre el tema en fechas posteriores a 1973 han determinado que la multiplicidad ex 

en un rango de parámetros de interés práctico. 

La teoría puede o no ajustar con la realidad de un proceso; existe una inequív 

diferencia entre la teoría y la práctica (Lee y Weekman, 1976); sin embargo, hay al menos t 

requerimientos para que el análisis de este fenómeno sea válido: suposiciones correctas, ópti 

representación del modelo, y que los resultados ajusten a la experiencia industrial (Edwards y K 

1988). Así, las conclusiones obtenidas dependen íntegramente del modelo utilizado y de 

suposiciones que éste lleva implicitas (Lee y Weekman, 1976; McGreavy y Smith, 1984; Edwar 

Kim, 1988). 

Con el f i n  de estudiar la posible existencia de varios estados estacionarios en 

presente modelo, se hicieron simulaciones variando la temperatura de alimentación del gasóleo ( 

como condición inicial, hasta alcaiizarse el estado estacionario. 

Siguiendo la teoría clásica de multiplicidad para un RTCA (Bilous y Admunson, 19 

se graficó el calor generado y el calor removido versus la temperatura, exclusivamente para 

1i9R 
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regenerador. Los resultados muestran un solo punto de intersección, y acorde con las pendie 

corresponde a un estado estacionario estable. El correspondiente a las condiciones del sistema cu 

está apagado no se muestra en Fig. I I .  

Si se utilizara el mismo criterio que los autores señalados anteriormente para deci 

si la multiplicidad existe, la Fig. 1 I .  demostraría que solo hay uno y solo un estado estacionario p 

un rango de valores de parámeros operación de interés práctico. Sin embargo, también 

considerarse como un estado estacionario más cuando el sistema está apagado, aún si las reacc 

de cracking que se llevan a cabo bajo esas circunstancias son despreciables. Así, el FCC prese 

múltiples estados estacionarios y el punto donde la planta opera es estable (Elnashaie y El-Henna 

Para corroborar la estabilidad del estado estacionario en operación, se realizó el análi@ 
@$ 

de estabilidad local (Bilous y Admunson, 1963) para las ecuaciones del regenerador: se linealiza@ 
@ 

sistema simultáneo de ecuaciones diferenciales ordinarias que representan el modelo del regenera@# ,..,., 

alrededor del estado estacionario donde se trabaja, con lo cual se obtiene un sistema de 9 ecuacio 

diferenciales ordinarias lineales; como el análisis se hace en estado estacionario las derivadas son c 

obteniéndose un sistema de 9 ecuaciones lineales simultáneas. Los coeficientes de tal sistema for 

una matriz de 9x9 cuyos valores propios demuestran si el estado estacionario es estable o no. 
:& 

$&j &$ 
R,4 &a 

encontraron los siguientes valores propios de la matriz correpondiente: 

c -.64217 -A2238 - 1.71245 

-8.84943 - 18.88 I63 - 19.1 1043 

-21.40913 -76.18965 - 128. I572 
I I 

Estos valores demuestran, nuevamente, la estabilidad del estado estacionario 

lleva a cabo la operación, debido a que todos ellos son negativos (Bilous y Admunson, 1963). 



$ 
$ 

El desarrollo del modelo simulado aquí supone al regenerador y al reactor adiabátid 
9 

el hecho de que el sistema esté en un estado estacionario implica que el calor producido en$ 

regenerador es exactamente el mismo que se utiliza en el reactor. Además, la dinámica del sistema e 

dominada por el regenerador. Por estas razones se infiere que el análisis hecho al regenerador,, 

extrapolable al sistema completo; así, existen tres estados estacionarios y la planta opera en el super¡/ 
el cual es estable. & 
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4.3 VARIACION DE LAS CONDICIONES INICIALES. 

4.3.1 CANTIDAD BASE DE COQUE. 

En ambos reactores la concentración de coque fue normalizada con respecto a un 

máximo que se produce en el reactor. Esta cantidad asumida es igual al 12% del gasóleo, conside 

conversiones promedio del 80% del gasóleo en todos los casos (Pohlenz, 1963; López-lsunza, 

Este parámetro fue variado con el fin de determinar la sensibilidad del modelo. 

Los perfiles mostrados deberían ser constantes en ambos reactores, excepto el de co 

ya que la cantidad de coque adimensional formada en el reactor y la consumida en el regenerado 

diferente y proporcional a la cantidad base tomada. Sin embargo, la cantidad en peso real siempr 

la misma es cada caso; si la base es del 6% el coque adimensional formado es mayor que el q 

obtiene cuando la base es del 12%. 

La respuesta del reactor esta acorde con lo esperado (Fig. 12), no así la del regener 

(Figs. 13-14), cuyo modelo resulta ser muy sensible paramétricamente. Esto se concluye debido 

las concentraciones de los gases y las temperaturas no son constantes. Se explica porque el aum 

de la base de coque hace que la concentración adimensional del mismo disminuya, provoca 

mayores concentraciones de oxígeno, el cual, adimensionalmente, siempre es el mismo dando lu 
a mayores cantidades de oxígeno remanente. 
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4.3.2 COEFICIENTE D E  TRANSFERENCIA DE MASA. 

La variación del coeficiente de transferencia de masa (Kb)del regenerador no afe 

el comportamiento del reactor (Fig. 15). La cantidad de coque remanente sobre el catalizador es 

pequeña, y su variación respecto a este parámetro también lo es, de modo que la actividad de c 

partícula en el reactor es casi constante. 

En el regenerador, al aumentar Kbse incrementa el paso de materia entre ambas f a  

Por esa razón la concentración de oxígeno en la fase emulsión se eleva debido a que se transfiere 

cantidad de masa del gas a la emusión, a pesar de que la cantidad de coque disminuye al reacci 

con aquél. De la misma forma el CO y el COZ disminuyen en la emulsión porque se transfieren 

burbuja (Fig. 16). 

El reactor demuestra que, independientemente del valor de Kb,la cantidad de co 

producida siempre es la misma; por lo tanto, el calor producido en el regenerador tenderá a 

constante. Si en cada caso el calor generado es el mismo, se espera que la temperatura final tam 

lo sea, y de hecho lo es, como puede verse en la Fig. 17a. Sin embargo, esto no sucede co 

temperatura máxima observada, la cual tiende a ser mayor ai aumentar el Kb porque el co 

remanente al inicio (mostrado en la Fig. 9 )  se quema hasta consumir todo el oxígeno de la emuls 

si el K b  es mayor existirá una mayor tranferencia de oxígeno a la emulsión, y por consecuen 

existirá una mayor cantidad de oxígeno para quemar el coque, dando lugar a que ese valor máxi 

en la concentracion de coque disminuya, provocando que la temperatura en ese mismo instant 

incremente (Fig. 17b). 

Esto difiere cuantitativamente respecto a lo observado por otros autores (López-lsun 

1992), ya que ahí se muestran temperaturas mucho más altas en el regenerador, así como 

diferencia apreciable en la temperatura de la emulsión para diferentes valores de K b  (20T p 

0.2<Kb<1.5). Esa diferencia de temperatura se debe a la combustión del exceso de CO existente 

ambas fases del regenerador. 
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4.3.3 EL EFECTO DE LA RELACION CATALIZADOR A GASOL 

(C/O) PARA DIFERENTESTEMPERATURAS D E  ENTRADA 

GASOLEO (To). 

La búsqueda de un punto de operación óptimo fue realizada variando la temperat 

de entrada de gasóleo (To) en un rango 3 1593 a 372OC y la relación formada por el cociente del fl 

de catalizador sobre el flujo de gasóleo (C/O) para un rango de parámetros donde fenóme 

indeseables no se presentaran (sobrequemado). En todos los casos el flujo de gasóleo (O) perman 

constante, así como los demás parámetros del modelo y las condiciones de operación. 

Como se ha visto anteriormente, existe una temperatura de entrada de gasóleo mín 

por debajo de la cual el sistema no enciende, independientemente de la relación C/O. Este valo 

encuentra entre los 340 y 365OC. AI aumentar T o m a  mayor conversión hacia gasolina se obtiene 

igual que una más grande cantidad de coque depositada sobre el catalizador y una temperatura 

elevada en ambos reactores. Lo mismo sucede cuando aumenta la relación C/O. Pequeilos valores 

C/O disminuyen la conversión debido a la baja proporción de catalizador por unidad de peso 

gasóleo, lo que produce menos coque, y por consiguiente, una temperatura menor. 

Durante el arranque, existe una temperatura de entrada máxima para la cua 

fenómeno de sobrequemado es predicho. De hecho, los rangos presentados en las gráficas 18 

fueron construidos para valores de T,de tal forma que no se presentara el sobrequemado. Para el c 
de T0=372Tpara C/O mayores de 7.2 se presenta el sobrequemado, y para T,=365°CvaIores de 

mayores de 7 . 1 5  provocan el mismo fenómeno. 

De lo anterior se obtiene que existe un valor óptimo de To correspondiente a 

relación C/O que maximka la conversión hacia gasolina (López-lsunza, 1992). Desgraciadamente 

planta la relación C/O nunca es constante, porque el flujo de catalizador es utilizado como varia 

de control (Pohlenz, 1963; Kurihara, 1967; MrGreavy y Smith, 1984). Así, se recomienda precalen 

el gasóleo al máximo, pero dentro de un rango de seguridad, para obtener mayores rendimientos 

Lee y Kulegman( 1973) demuestran un comportamientosemejante para distintos valo 

rn 
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de C/O, solo que en su caso la variable que se mueve es el flujo de gasóleo (O): si C/O se increme 

la temperatura global se eleva, aumenta la cantidad de coque formada en el reactor y aumenta el co 
remanente sobre el catalizador que sale del regenerador. López-Isunza (1992) muestra 

comportamiento similar; aun cuando la temperatura de alimentación del gasóleo es menor de 34 

el sistema alcanza a encender y conversiones a gasolina arriba de 0.5 son obtenidas para valore 

C/O mayores de 8. El parámetro de recirculación interna de catalizador que contiene el modelo 

regenerador (López-Isunza, 1992) amortigua los cambios energéticos en el balance de calor total e 

el reactor y el regenerador ante diferentes perturbaciones; por eso, la temperatura real de entrada 

catalizador en el regenerador no es la que tienen las partículas que salen del reactor, sino el prom 

que incluye la temperatura de la recirculación interna y la que realmente tiene el cataliza 

proveniente del reactor; así, la partículas entran más calientes al regenerador. 
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4.3.4 TEMPERATURA D E  ENTRADA DEL GASOLEO. 

Tratando de averiguar la temperatura de alimentación óptima para un flujo prome 

de catalizador (460kg/s) se hicieron simulaciones variando este parámetro (T,,). 

El sistema reactor-regenerador necesita una cantidad de energía mínima, sobre l a c  

las reacciones de desintegración catalítica se lleva a cabo (Kurihara, 1967, López-lsunza, 1992). E 

cantidad de calor puede ser proporcionada adecuadamente a través de la variación de T,.Para val 

bajos (menores de 340'C)el sistema no enciende y para valores altos (mayores de 3 6 7 T )  se prese 

el sobrequemado en el arranque. Esto corrobora lo descrito en la sección anterior, pero de manera 

cuantitativa (Figs. 24-26). 

Para el rango de 340<T0<367 se obtienen diferentes conversiones. AI aumentar 

aumentan la producción de gasolina, coque y la temperatura del reactor. Por lo tanto, entre mayor 

To mayores conversiones son obtenidas; sin embargo, hay una limitación en el valor de T, el cua 

dado por la temperatura del regenerador. Si se tienen temperaturas altas se quema mucho más c 

y se producen concentraciones de CO altas; esto es indeseable porque el CO puede oxidarse elev 

aún más la temperatura, pudiendo llegar a dañar seriamente las partes metálicas del equipo (Pohle 

1963; Wollanston et al, 1974; Edwards y Kim, 1988). 

En la figura 26(b) se observa como la concentración de coque se eleva para llegar a 

máximo y luego disminuye hasta un minino para después volver a incrementarse. La elevación in¡ 

se presenta porque el regenerador no tiene una temperatura adecuada, y por consigueinte, va deja 

una cantidad remanente de coque sobre el catalizador, la cual aumenta porque la Tose increment 

por lo tanto, la cantidad de coque producida., El punto A representa una temperatura crítica do 

le regenerador comienza a disminuir el coque remanente aunque se siga produciendo en mayo 

cantidades en el reactor. Este comportamiento se produce hasta que la cantidad de coque formad 

tan elevada debido a la alta temperatura que comienza a incrementarse de nuevo la cantidad de co 

remanente en el regenerador (Punto B) hasta que se produce el sobrequemado (no mostrado). 

Este fenómeno es interesante, ya que cuando el FCC está en un estado estacionar¡ 

m 
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velocidad de producción de coque en el reactor es igual a la velocidad de consumo del mismo 

regenerador. En la figura 26(b) se pueden observar dos puntos críticos donde esta igualdad se cu 

(puntos A y B, aunque esta igualdad se cumple en cada estado estacionario encontrado), lo 

corresponde a dos estados estacionarios distintos, pero con condiciones de operación muy simila 

comprobando la existencia de la multiplicidad explicada anteriormente. 
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4.4 PERTURBACIONES DINAMICAS EN LAS VARIABLES DE OPERACION 

Todas las perturbaciones que se realizaron y que se describen en esta sección fue 

del tipo escalón. 

4.4.1 FLUJO D E  CATALIZADOR. 

El flujo de catalizador es una variable que afecta enormemente el balance de calor 

sistema reactor-regenerador. Se trataron varios tipos de perturbaciones en esta variable: la prime 

analizar fue un aumento del 5% en el flujo (a los 18 minutos), lo cual produce el siguie 

comportamiento (Figs. 27 y 28): 

1.- La temperatura del regenerador disminuye como resultado del aument 

la rapidez de extracción de calor del regenerador, a pesar de la disminución de la relación C/O. 

2.- Esto provoca una disminución en la conversión y la temperatura e 
reactor, produciendo menos gasolina y coque. 

3.- Debido a la reducción en la formación de coque, la temperatura 

regenerador baja aún más, reduciéndose también la cantidad de CO y COZ formados. 

4.- Lo anterior da lugar a que la conversión en el reactor disminuya de nu 

y así sucesivamente hasta que la cantidad de calor generado por la combustión de coque es suficie 

para compensar el calor necesario para que las reacciones de cracking se lleven a cabo, y el sist 

entonces se estabilice en un nuevo estado estacionario, donde la conversión y temperaturas obteni 

son menores. 

5.- Si el aumento en el flujo de catalizador es mayor (>IO%, a los 18 minut 

esto provoca que la extracción de calor del regenerador sea demasiado grande, de tal forma q u  

proceso descrito en los puntos anteriores se lleva a cabo hasta llegar al estado estacionario 

corresponde al sistema "apagado" (Fig. 28). 

m 
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Para el caso correspondiente a una disminución en el flujo de catalizador del IO 

los 20 minutos) la respuesta obtenida se desarrolla de la siguiente manera (Figs. 29 y 30) : 

I .- La temperatura del regenerador aumenta como resultado de una reducc 

en la rapidez de extracción de calor en el regenerador, a pesar del aumento de la relación C/O. 

2.- Esto provoca una inmendiata elevación de la temperatura en el reacto 

por consiguiente, un incremento de la conversión hacia gasolina y coque. 

3.- Como ahora se produce más coque, la temperatura del regenerador aume 

todavia más, incrementándose. también, las cantidades de CO y COZ formados, aumentand 

cantidad de coque remanente depositado sobre el catalizador, debido a que ahora se produce más 

el reactor. 

4.- Lo anterior da lugar a que la temperatura del reactor aumente de nu 
incrementándose la conversión, y asi hasta que el balance de calor entre el reactor y regenerado 

estabiliza. 

Si la perturbación es pequefia y se invierte a un cierto tiempo (a los 50 minutos) 

sistema regresa a su estado estacionario original (Fig. 29 y 30). Este fenómeno se da tanto p 

aumento como para una disminución en el flujo de catalizador, lo que demuestra que la operación 

sistema a lazo abierto es estable para cierto rango de perturbaciones; sin embargo, si la perturbac 

hecha es grande (mayor del 9%) y tista no se corrige dentro de un tiempo limite, el sistema no re 

al estado estacionario original (mostrado más adelante). Esto sugiere que existe un tiempo críti 

corrección de perturbaciones para el cual es posible regresar al estado estacionario original. 

AI aumentar la recirculación de catalizador en un momento dado, Kurihara (19 

obtiene el mismo comportamiento observado aqui; Elnashaie y El-Hennawi (1979) observan q 

incrementa la conversión por la disminución de la temperatura global del sistema, la cual destr 

gasolina hacia coque y gases ligeros; McGreavy y Smith (1984) obtienen un comportamiento simi 

solo que al disminuir la temperatura global se incrementa la cantidad depositada sobre el cataliza 

m 
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Elshishini y Elnashaie (1990) presentan el mismo comportamiento con un modelo modificado 

Elnashaie y El-Hennawi (1979): la temperatura del reactor baja, disminuyendo la conversión p 

aumentando la cantidad de gasolina producida, tomando en cuenta que cada estado estacion 

presenta una respuesta diferente; el modelo de López-Isunza (1992) presenta inicialmente 

incremento súbito de la conversión y temperatura debido al aumento de la relación C/O, producie 

cantidades mayores de coque remanente sobre el catalizador que sale del regenerador. 

comportamientos anteriores son similares entre si, pero difieren cuantitativamente entre ellos y 

el descrito aqui debido a que cada uno utiliza un modelo diferente. 
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4.4.2 TEMPERATURA DE ALIMENTACION DEL GASOLEO. 

Como ya se vió anteriormente, Toes una variable muy importante y su manipulac 

puede ayudar en mucho a mejorar la operación de una unidad de cracking catalítico, y ha s 

utilizada como variable de control en simulaciones dinámicas (McGreavy y Smith, 1984). De hec 

cualquier perturbación en ella equivale a desplazarse a la izquierda o a la derecha de las Figs. 24- 

Si se disminuye To la respuesta obtenida es la siguiente: 

1.- AI reducir T ,en 25T (a los 20 minutos, Figs. 31-33) se extrae ener 

adicional al reactor, disminuyendo la conversión para producir menos gasolina y coque. 

2.- Como ahora se forma menos coque, el calor producido en el regenera 

es menor, dando origen a una disminución de su temperatura. 

3.- Esto provoca una menor conversión, y por lo tanto, menos gasolina y coq 

lo que da lugar a una menor generación de calor, y así sucesivamente hasta que el sistema se apa 

4.- Cuando el sistema está apagado la conversión de gasóleo es mínima, 

embargo, pareciera que todavía es muy grande, pero no es así; el coque que aparece es el que q 

remanente en el regenerador al momento que la temperatura comenzó a estar por debajo del 

mínimo donde se considera la transición entre encendido y apagado. Inclusive, aun cuando 

concentración de gasóleo es constante, la correspondiente de coque continúa ascendiendo porqu 

regenerador ya no tiene la temperatura adecuada para que ese coque se consuma, y la gasolina si 

disminuyendo, lo que hace pensar que la poca gasolina que se produce reacciona hasta formar coq 

aunque la temperatura sea muy baja. 

5.- Cuando la perturbación es corregida (a los 60 minutos) el sistema no regr 

a su estado estacionario original, debido a que, como ya está apagado, no hay energía suficiente p 

que se lleven a cabo las reacciones de desintegración catalítica n i  las de combustión de coque (F 

31 y 32). Aquí, se comprueba la existencia de un tiempo óptimo hasta el cual, si la perturbació 

m 
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corrige, el sistema se regresa a donde estaba inicialmente. 

Si en cambio, ahora se disminuye To en IOT (a los 20 minutos) la temperat 

disminuye y la conversión hasta alcanza un nuevo estado estacionario diferente (Fig. 34). 

Cuando se aumenta To en 2593 (a los 20 minutos) Ocurre un aumento general 

temperatura debido a la energía adicional provista al reactor y la conversión se increme 

inmediatamente; por esto, la temperatura del regenerador se incrementa también produciendo 

cantidad mayor de coque depositada sobre el catalizador. Una temperatura más elevada aumenta 

nuevo la conversión en el reactor. La temperatura global ha aumentado más de los 25OC debido a 
la eficiencia del proceso es mayor, pero se han incrementado las posibilidades de que el fenómeno 

sobrequemado se presente cuando el regenerador no queme el coque con la misma rapidez con la 

el reactor lo produce. Si la perturbación cesa (a los 50 minutos) el sistema regresa al est 

estacionario inicial, lo que desmuestra, una vez más, la estabilidad del sistema ante cierto tipo 

perturbaciones (Fig. 35). 

El comportamiento anterior ha sido observado por Lee y Kulegman (1973). q u i  

hacen notar que al cesar la perturbación el sistema podría no llegar al estado estacionario in  

debido a que el balance global de energía entre el reactor y el regenerador puede alterarse. Elshish 

y Elnashaie (1990) demuestran que si se aumenta To, para el estado estacionario inestable, 

temperatura del reactor disminuye, así como la conversión y se obtiene un incremento en produc 

de gasolina. Sin embargo, se obtiene una respuesta inversa a la anterior cuando se trabaja en el es 

estacionario estable superior. 

Si el análisis se basa en el comportamiento de un estado estacionario estable, las respuestas anterio 

están de acuerdo con lo observado en la simulación realizada aquí. 
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4.4.3 FLUJO DE GASOLEO. 

E l  flujo de gasóleo permanece constante durante la operación normal de una pla 

pero cuando se presentan perturbaciones en esta variable el modelo predice lo siguiente: 

1.- Cuando el flujo disminuye 5% (a los 24 minutos, Figs. 36 y 37) 

temperatura global baja porque la cantidad de coque producida es menor debido al faltante de gas 

que ya no circula, a pesar del aumento de la relación C/O. 

2.- Esta cantidad menor de coque provoca que disminuya la temperatura 

regenerador reduciendo de nuevo la conversión en el reactor. 

3.- Este proceso de disminución de temperatura se lleva a cabo hasta qu 

balance de calor reactor-regenerador se estabiliza en un nuevo estado estacionario (Figs. 36 y 3 

Como se ha visto antes, si la disminución el muy grande es sistema se apaga, pe 

se corrige dentro de un tiempo adecuado, regresa al estado estacionario inicial. Si en luga 

disminuir se aumenta el flujo,  esto provoca que la conversión aumente, así como la temperatura 

reactor y la del regenerador, a pesar del decremento de la relación C/O, tomando en cuenta q u  

recirculación del catalizador es mantenida constante. 

Para Lee y Kulegman (1973). cuando el flujo de gasóleo se incrementa, la tempera 

del reactor disminuye provocando que la cantidad de coque formada sea menor; en este cas 

temperatura del regenerador también disminuye y el coque sobre el catalizador regenerad 

incrementa. Elnashaie y El-Hennawi (1979) observan lo contrario a Lee y Kulegman (1973) cua 

la planta opera en el estado estacionario superior. Para esta misma perturbación, el modelo de 

et.al. (1974) da una respuesta diferente a los demás: la temperatura global disminuye, as¡ corn 
conversión y el contenido de coque sobre el catalizador, pero no se llega a un estado estacion 

(perturbación de 0.3%); cuando se lleva a cabo una perturbación inversa (- 1%) la temperatura se e 
y se llega a un nuevo estado estacionario después de IO horas. Si se compara lo observado por L 

Kulegman (1973) con lo correspondiente de Eng et al (1973) existen discrepancias a pesar de 

m 
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ambos utilizan el modelo de Kurihara (1967), solo que los primeros utilizan el modelo simplifi 

y los segundos el modelo completo. Según Eng et al (1974). Kurihara (1967) tomó valores arbitra 

de los parámetros en sus simulaciones, los cuales tuvieron que ser estimados de nuevo en base a d 

publicados en la literatura. Por lo tanto, ambas simulaciones fueron hechas con distintos valo 

las variables, lo cual es una buena razón para obtener distintos comportamientos, adema del m 

diferente utilizado en cada caso. Aunado a esto, esta respuesta es muy diferente comparada co 

obtenida por Elnashaie y El-Hennawi (i976), debido a que cada modelo considera difere 

suposiciones. 
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4.4.4 DISTINTO TIPO D E  GASOLEO. 

Voohries (1945) demostró que la cantidad de coque depositada sobre el catalizado 

aproximadamente una función logaritmica del tiempo de residencia de aquél en el reactor: 

C,=Ae* (3 

donde 8 = tiempo de residencia y A y n son contantes que dependen del tipo de catalizador y 

gasóleo. 

Weisz (1963) demostró en su laboratorio que el decaimiento de la actividad 

catalizador con respecto al tiempo podía describir adecuadamente el cambio en su actividad PO 

deposición de coque. Una función de decaimiento @ es multiplicada por la constante intrínsec 

velocidad de reacción para producir la constante de velocidad efectiva (Weekman y Nace, 1968). C 

Q depende en gran medida del carbón depositado, el cual es función del tiempo de contacto, es pos' 
deducir que la función de decaimiento es inversamente proporcional al tiempo durante el cua 

catalizador está expuesto al gasóleo de la forma siguiente: 

Kefectivh @ K i n ~ r e c a  

@ PI c-q 
C = at," (Relación de Voohries) 

Q m t;"' 

@ = exp (-at,) (Relación de Weekman y Nace, 19 

donde C = coque sobre el catalizador, t, = tiempo de residencia del catalizador y a = coeficiente 

decaimiento. 

El parámetro f l  del término exponencial que aparece en las ecuaciones 27-29 y 31 

modelo del reactor es una forma adimensional de la constante (I (Weekman y Nace, 1968) que apar 

en el párrafo anterior, y puede ser utilizada para simular diferentes tipos de gasóleos en 

alimentación. 
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Cuando se cambia a un gasóleo más ligero (aumento del valor de pen 2.5 y 6.25%; Fi 

38 y 40, a los 25 y 40 minutos respectivamente), se presenta el siguiente comportamiento: 

I .- Existe una reducción en la formación de coque y de gasolina, aumen 

momentaneamente la temperatura debido a la diminución de la extracción de calor p 

endotermicidad de las reacciones de cracking, produciendo un catalizador más limpio en 

regenerador debido a que hay menos coque depositado y al aumento de la temperatura. 

2.- Esta disminución de coque provoca una posterior reducción de 

temperatura del regenerador, aumentando la cantidad de coque remanente sobre el catalizador. 

3.- Esta disminución de temperatura y un catalizador menos activo provoca 

la conversión en el reactor descienda, dando menos coque y gasolina de nuevo. 

4.- Una menor producción de coque provoca, nuevamente, una temperat 

menor en el regenerador; y así, hasta que el sistema se estabiliza en un nuevo estado estacion 

diferente. 

Si el gasóleo utilizado cambia repentinamente por uno más pesado el comportamie 

observado es el contrario al descrito, y se muestra en las Figs. 39 y 41 (a los 30 y 40 minutos). 



CAPITULO 4 

‘4 ur 

51 5 

51 3 

51 1 
:“C) 

509 

507 

505 

5 o 

2 o 

.- 

Fig. 38 

+2.5% 

+6.25% _ _ ~  

, , 
Fig.  39 

RESULTADOS Y DISCUSION 

30 40 50 6 

TIEMPO (mi.). 

temperatura a la salida del reactor para una perturbación cambiando 

tipo degasóleo de la alimentación. 

m 

-6.25% 

Figs. 38 y 39.- Perfiles de 



CAPITULO 4 

W 
3 o 
O o 

1.40 

1.38 

.36 

.34 

.32 

.30 

0.071 
W 
7 
J o 
0 0.070 o 

0.069 

1.42 

3 1.40 
W 

o 
O 1.38 o 

1.36 

1.34 
0.073 

W 

3 0.072 
c3 o 
o 0.071 

0.070 

Figs. 40 y 41.- 

20 

REACTOR Fig. 40 (a) 

7 +2.5% 

\- +6.25% 

Fig. 40 (b) REGEN EkADOR 

If-- 2.5% 

K6.25% 

R EA~TOR Fig. 41 (a) 
-6.25% 

f 
-2.5% 

REGENERADOR Fig. 41 (b) 

-6.25% 

-2.5% 

Perfiles 

30 40 50 

TIEMPO (rnin). 

de concentración 

una perturbación 

de 

en 

RESULTADOS Y DISCUSION 
_____ ~~ 

~~ 

@ 

$ 
:4 & 
$j 

coque a la salida del reactor y en el regenerador pa# 

el tipo de gasóleo alimentado. 



CAPITULO 4 RESULTADOS Y DISCUSION 
~~ _____ ~ ~~~~~~ ~~~~~ __ 

4.4.5 CONTROL RETROALIMENTADO CONVENCIONAL. 

Cuando al modelo se le implementa un sistema de control retroaliment 

Proporcional-Integral y el sistema es afectado por un aumento tipo escalón de I .S°Cen la tempera 

de alimentación del gasóleo (To) el sistema a lazo cerrado responde de la siguiente manera (Fig. 

a los 40 minutos): 

1.- El aumento adicional de energía provista por la más elevada tempera 

del gasóleo alimentado provoca un aumento general de temperatura del sistema. 

2.- El control del reactor aumenta el flujo de catalizador para extraer el c 

adicional suministrado por la perturbación para disminuir la temperatura hasta el valor deseado 

estado estacionario inicial. 

3 . -  El control del regenerador disminuye el flujo de aire para provocar 

menor consumo de coque y disminuir la temperatura al valor del estado estacionario original. 

4.- El reactor se estabiliza en el valor deseado de la temperatura, per 

temperatura del regenerador comienza a oscilar con una amplitud muy grande debido a la b 

sensibilidad de esta variable con respecto al flujo de aire, todo esto último provocado por la mini 

cantidad de coque que el regenerador deja remanente sobre el catalizador que regresa al reactor. 

Los parámetros y las variables del sistema inicialmente fueron ajustados de tal man 

que la cantidad de coque remanente sobre el catalizador fuera minima (en valores dimensiona 

del orden de 0.1% en peso). Esto significa que casi no hay coque sobre el catalizador regenera 

cuando baja To o se alimenta un gasóleo más ligero, se produce menos coque y por lo mis 

temperatura tiende a bajar. El control del regenerador, entonces, aumenta el flujo de aire para qu 

coque y su calor de combustión aumente la temperatura. Si en condiciones normales el 

remanente es muy poco, al disminuir To o cambiar de gasóleo a uno más ligero se produce me 

coque y el aire alimentado tiene a subir por la acción del controlador para disminuir un coqu 

ahora se produce en menor cantidad: esto explica porque se presentan amplitudes tan grandes 

flujo de aire. Si la cantidad de coque remanente fuera mayor, el catalizador llegaría al reactor 

m 
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activo produciendo una conversión menor, pero la amplitud de las oscilaciones presentadas PO 

controlador de flujo de aire serían de menor magnitud. 

Este esquema de control no puede eliminar la variación relativa en la temperatura 

regenerador y el flujo de aire en un corto tiempo. Este fenómeno es extremadamente indes 

cuando el regenerador es operado cercano a una temperatura máxima permitida. Además, los a 
de los parámetros del controlador requieren de un trabajo de prueba y error tedioso, donde se d 

de tener gran cuidado. El periodo de oscilación es relativamente largo; en otras palabras, el sis 

de control es muy suave y una rápida respuesta de control cuando una perturbación se presenta 

posible obtenerla y el valor deseado de la temperatura no puede ser alcanzada en un tie 

razonablemente corto. 
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5.- CONCLUSIONES. 

CONCLUSIONES PARTICULARES. 

1.- La conversión se lleva a cabo en la parte inicial del reactor debido a 

desactivación del catalizador por la deposición del coque. 

2.- E l  tiempo de estabilización del sistema reactor-regenerador disminuye con 

modelo más sencillo para el regenerador. 

3.- El comportamiento inicial del sistema depende en gran parte del valor 

coeficiente de transferencia de masa en el regenerador. 

4.-  El modelo presenta múltiples estados estacionarios, y el correspondiente don 

sistema opera es estable. Otro estado estacionario corresponde al que se obtiene cuando el siste 

considera apagado. El estado estacionario intermedio e inestable no aparece debido a que 

localización requiere de un análisis más exhaustivo que el realizado en este trabajo. 

5.- El modelo del regenerador es muy sensible al parámetro utilizado para normali 

la concentración de coque en ambos reactores (cantidad base de coque). 

6.- El coeficiente de transferencia de masa en el regenerador no afecta 

comportamiento del reactor. 

7.- Para que el sistema encienda la temperatura de alimentación del gasóleo debe 

mayor de 345OC. 

8.- AI aumentar la relación (C/O) aumenta la conversión y la temperatura global 

sistema y si se disminuye la respuesta es inversa. 

9.- AI aumentar la recirculación de catalizador la temperatura baja al igual qu  

1i9R 
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conversión en el reactor. Si la recirculación disminuye, el efecto es el inverso 

10.- Si se aumenta la recirculación de catalizador más del 8% el sistema se apaga. 

11.- Si se aumenta To aumenta la temperatura global del sistema en una magni 

mayor que el tamatio de la perturbación aumentando la conversión en el reactor. 

12.- Si el flujo de gasóleo disminuye la conversión del reactor también lo hace, 

como la temperatura global del sistema. 

13.- Un sistema de control retroalimentado convencional del tipo P-I responde en 

tiempo muy largo; el cual es, de acuerdo al tiempo de respuesta del sistema ante difere 

perturbaciones, inadecuado; es decir, el control tarda demasiado en controlar y es errático. 

CONCLUSIONES GENERALES. 

a) La dinámica esta dominada por el regenerador. 

b) El modelo del regenerador propuesto aquí da respuestas más rápidas que un mo 

anterior (López-Isunza, 1992), pero las respuestas dinámicas se reproducen adecuadamente en for 

cualitativa. 

c) Existe un valor óptimo de Topara el cual la producción de gasolina se maximiza 

que se presente el sobrequemado. 

d) Cualquier perturbación que provoque un aumento general de temperatura aument 

la conversión a gasolina y coque en el reactor, y aumentará la cantidad de coque remanente e 

regenerador; siempre y cuando el sistema no se apague. 

e) Cuando una perturbacion aplicada al sistema operando a lazo abierto es correg 

en cierto tiempo, el sistema se estabiliza en el estado estacionario original; si no, el sistema se estabil 

m 
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en un estado estacionario diferente. 

f) Un sistema de control retroalimentado convencional del tipo P-I es inadecuado p 

controlar las temperaturas del reactor y del regenerador debido a su largo tiempo de respuesta. 

g) El modelo tipo RTCA del regenerador, acoplado al del reactor ya report 

anteriormente, reproduce adecuadamente las características dinámicas mostradas por mode 

anteriores y plantas industriales. 



NOMENCLATURA. 

ah=( I -c,)ha,Lr/c,upCp 

as=( I -c,)ha,Lr/uppCp. 

a,=superficie externa por unidad de volumen de catalizador (cm2/cm3). 

Cozgo=concentraciórde oxígeno a la entrada (mol/cm?. 

C,'=concentraciónbase de coque (% en peso). 

C,,=máximicantidad de coque contenida en el gasóleo. 

C,=capacidad calorífica del gasóleo (cai/grT). 

Cp.=capacidad calorífica del catalizador (cai/grT). 

Cp,=capacidad calorífica del aire (cal/gr-T). 

C/O=relación flujo de catalizador a flujo de gasóleo (lb/hr)/(lb/hr). 

Dal=t~gK4'oCoze 

D ~ ~ = ~ R ~ ~ ~ ~ M , K ~ ' ~ C , ~  

Dg1=ppK1"Lr/c0u 

Dg2=PpK i'OYAoPLr/c,u 

Dwl=pgK i'oyAozp2Lr/~Cmax 

Dwz=PpK i'oYAoP2Lr/CCmax 
AE=energía de activación (BTU/mol-lb). 
h=coeficiente de transferencia de calor gas-sólido en el reactor (cal/molcmzOC 

hb,=coeficientede transferencia de calor burbuja-emulsión (cal/molcmZ0C). 

I+g=tRgrhav/P&Pg 

I&=tRg&dP,CP. 

K1'o,K4'oconstantes de Arrhenius para las reacciones del esquema pág. 41. 

kj,  k,  j = A ,  B ,  C; n=Oz,CO, CO2,constantes de Arrhenius. 

Kj=kj/Kl'?=A, B ,  C. 

K,=k,/Ki''h=Oz, CO, COZ. 

kb=coeficiente de transferencia de masa emulsión-burbuja (i/seg). 

K,=kma,tRg,=coeficienL& tranferencia de masa adimensional. 

Lr=longitud del reactor(cm). 

M,=inverso del peso modecular del coque. 



n-exponente de decaimiento (0.65, relación de Voohries). 

R I=tRgr/tRg 

R 2 = t ~ g r / t ~ e  
t,,,=tiempde residencia del sólido en el reactor (seg). 

tR,=tiempode residencia del gas en el regenerador (see). 
tRe=tiempode residencia de la emulsión en el regenerador (seg). 

T,, Tetemperatura del gasóleo y catalizador en el reactor ("C). 

T,,=temperaturainicial de la fase emulsión a la entrada del reg. (93). 
T,,=temperaturadel reactor (OR). 

u=velocidad del gasóleo en el reactor (cm/seg). 

u,=velocidad de sólidos en el reactor (cm/seg) 

X=conversión del gasoil (volumen). 

Xbi=concentraciónadimensional en la burbuja; i=O2, CO, COI 
X,i=concentración adimensional en la emulsión; ¡=O2, CO, COI 
X,=concentración adimensional de coque en la emulsión. 

X,=concentración adimensional en la emulsión ?'=O y r=O 

Xco=concentraciónadimensiOnal de coque a la entrada en la emulsión. 

X,20,=concentraciómdimensional de oxígeno a la entrada en la emulsión. 

X,20g=concentraciómdimensional de oxigeno a la entrada en la burbuja. 

Yb.Ye=temperaturaadimensional de la fase burbuja y emulsión en el reg (T) 

Yo,=temperaturaadimensional de la burbuja a la entrada del regenerador. 

Yoe=temperaturaadimensional de la emulsión a la entrada del regenerador. 

y,=T,/T,,. 

~ s = T s / T e o .  

WHSV=peso total de alimentación por hora(lb/hr)/cantidad de catalizador dentro del 

en cualquier instante (hr-'). 

z'=distancia axial en el reactor (cm). 

Zi= concentración adimensional del componente i en el reactor (¡=A, B, C) 
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Letras Griegas. 

L(=parámetro de desactivación del catalizador por deposición de coque. 
6~=(AHn)Y~oPPlP&s~eo n=A, B, C. 

6.=(-AHj)Cozs/evCpgT,,(1 -ev) j=Oz, CO, COZ. 

e,=fracciónvacia en el reactor. 

€=fracción vacia en el regenerador. 
c=z'/Lreg. . 
p=densidad de la mezcla de hidrocarburos (gr/cm3). 

pg=densidaddel catalizador en el reactor (gr/cmj.  

p,=densidad del aire en el regenerador (gr/cmq. 

p,=densidaddel sólido en el regenerador (gr/cmq. 

r=t/tRs-reactor 
V,=Ua/S 

Subscriptos. 

A=gasóleo. 

B=gasolina. 

C=coque. 

b=burbuja. 

e=emulsión. 

g=gas. 

s=sólido. 

sso=estado estable a t'=O. 
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APENDICES. 

Apéndice A. Recomendaciones para trabajos a futuro. 

El modelodel sistema reactor-regenerador utilizadoaquí posee limitacionesque fue 

tomadas con el fin de simplificar el tratamiento matemático y de modelado para la realización d 

simulación correspondiente. 

Debido a que el comportamiento dinámico de la unidad de desintegración catali 

de gasóleos observada en esta trabajo es no es excelente, se sugiere considerar un mayor número 

fenómenos que suceden realmente y que son inherentes al comportamiento del proceso industria 

saber: 

1.- Considerar una cinética de más de tres parámetros agrupados, la cual pordría incl 

los diferentes tipos de coque que se forman. 

2.- Comparar que tan grande se presenta la dispersión axial y radial observadas (Ya 

1988). 

3.- Predecir los efectos del envejecimiento, atrición y cambios en la actividad 

catalizador sobre la selectividad a gasolina y por la temperatura. 

4.- Incluir el término de calor de vaporización del gasóleo en el reactor. 

5.- Evaluar el efecto de mezclado en ambos reactores, tratando de identificar posi 

zonas muertas o retromezclado. 

6.- Inclusion de la zona del lecho diluido para el regenerador, ya que puede tener 

importante influencia sobre la conversión total de la unidad (De Lasa y Grace, 1979). 

m 
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7.- Tomar en cuentra el tamaíio de burbuja debido a que ésta tiene una influencia v 

sobre la transferencia de masa en el regenerador. 

8.- Considerar la región denominada "fase nube" en el regenerador que aparece en 

lecho fluidizado típico (Kunni y Levespiel, 1969). 

9.- Llevar a cabo perturbaciones en las variables de operación en diferente form 

compararlas entre ellas: escalón, rampa, impulso unitario, etc. 

El aspecto del control de temperatura en ambos reactores también es importante, 

modo que se puede sugerir lo siguiente para trabajos posteriores: 

1 _- lmplementar un sistema de control más eficiente considerando los mismos esque 

de control, o bien, optar por diferentes lazos para ambos reactores. 

2.- Incluir un algoritmo matemático que pueda predecir e "informar" al controla 

como se va a comportar el sistema ante cierto tipo de perturbaciones. 

3.- Aumentar el número de lazos de control tal y como se ha hecho industrialm 

(Grosdidier, et.al., 1992). 

Apéndice B. Desarrollo del modelo dimensional del regenerador. 

A continuación se presenta la deducción del modelo del regenerador, así corn 

elección de las variables tomadas para llevar a cabo la adimensionalización. 

En el caso del modelo del reactor, la deducción del modelo original deberá consult 

con el autor. (Felipe López Isunza, Universidad Autónoma Metropolitana Iztapalapa, Departame 

de Procesos y Hidráulica, Apartado Postal 55-534, México 09340, D.F.) y en las referencias 28 y 

de la bibliografía. 



El modelo del regenerador es como sigue (de acuerdo a ref. 36 y 37): 

-- Balance de materia, fase gas (oxígeno): 

donde 

V,= volumen de la fase gas (cmq. 

C, = concentración en la fase gas (mo~/cm'gas). 

C. = concentración en ia fase emulsión (mo~/cm' emulsión). 

t = tiempo (seg). 

F, = flujo de la fase gas (cm'/seg). 

k,a, coeficiente de transferencia de masa (i/seg). 

t = fracción de la fase gas (cm'gas/cm'totales). 

kr = constante de reacción (cm'gas/mol-seg). 

Las ecuaciones correspondientes a los balances de CO y COZ son semejantes a 

pueden deducir por analogía. 

-- Balance de calor fase gas (temperatura): 

donde 

pn= densidad de la fase gas (gr/cmq. 

Cp, = capacidad calorifica del gas (cal/gr-93). 

T, = temperatura (93). 
h&= coeficiente de transferencia de calor (cal/cm' gas-93-seg). 

-AH = calor de reacción (cal/mol). 



-- Balance de materia, fase emulsión (oxígeno): 

donde 

V. = volumen de la fase emulsión (cm’). 

C. = concentración en la fase emulsión (moi/cms emulsión). 

C, = concentración en la fase gas (moi/cms gas). 

t = tiempo (seg). 

Fe= flujo de la fase emulsión (cm’emulsión/seg). 

kmav= coeficiente de transferencia de masa (¡/se&. 

ka = constante de reacción (cm’/mol-seg). 

Las ecuaciones correspondientes a los balances de CO y COZ son semejantes 

pueden deducir por analogía. 

donde 

pr= densidad fase emulsión (gr/cms emulsión). 

C,,= concentración de coque (gr coque/cm’ emulsión). 

k‘ = constante de reacción (cm’ emulsión/mol-seg). 

M, = inverso del peso molecular del coque (mol/gr coque). 

a l  
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-- Balance de calor, fase emulsión (temperatura): 

p P Cp e < *  Y - = p , C p ~ ; ( ~ - T ~ + h p " V , ( T , - T ~ + M ( - A H 3 k ; + ( - A H ~ p r , V , C c ,  dTe +(-A&%veCco,.lCo,, 

donde 

Cp, = capacidad calorífica de la fase emulsión (cal/gr-'C). 

Te = temperatura de la fase emulsión ("(2). 

heav= coeficiente de transferencia de calor (cal/cmsgas-oC-seg). 

-AH = calor de reacción (cal/mol). 

Las variables adimensionales elegidas están basadas en los trabajos publicados 

López-Isunza (1991, 1992) y son las siguientes: 

rev= V$F,= tiempo de residencia de la fase gas. 

roc= V,/F,= tiempo de residencia de la fase emulsión. 

rEne V,,/F,p tiempo de residencia del reactor. 

K,= k,,?iiJEva coeficiente de transferencia de masa adimensional. 

K i =  kti/ko,= constante de reacción adimensional con respecto a la cte. de reacción 

la reacción número cuatro a To. 

Xi,= Ci$Coozg concentración adimensional de la fase gas. 

Xi,= Cie( 1 -6)/cCoozg concentración adimensional de la fase emulsión. 

Dal = ko4Coozgr~&ímero de Damkoler. 

Daz = ko4pp,M,Co,rE~onúmero de Damkoler. 

I = TEvo/Tor) 

R2 = rEvo/?oc 

6, = ( -AHj )Coo~!~Cp.To  

(-AH6g)C0ozg/P~CPgTo 
H, = haJEvo/pvc@ coeficiente de transferencia de calor adimensional fase gas. 

H. = haiiJE&pFpe = coeficiente de transferencia de calor adimensional fase emuls 

V , =  O.65Vgt 
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FE:= 0.65Fgt 

Ve = =.65VG+ V, 

Fe = =.65FEt+ F. 

Introduciendo las variables anteriores en el modelo dimensional anterior el mod 

resultante es el presentado en la sección correspondiente del capítulo 3. 

Apéndice C. Desarrollo del algoritmo de control. 

Se presenta el desarrollo del algoritmo de control utilizado en este trabajo. Se agrad 

de manera especial al Dr. José de Jesús Alvares Ramírez por su valiosa ayuda en la realización de 

parte del trabajo de tesis. 

- -  REACTOR. 

Para este control se linealiza la ecuación número 31 con respecto a cada una de 

variables, evaluando las mismas a la salida del reactor, es decir, en p=l. De esta forma se obtiene, 

estado estable, la siguiente ecuación: 

dy; 
-T =o,Z:, +a&+a,y;+a+y;+a5CA17t 
d 

ai= constantes que contienen los diferentes parámetros de las ecuaciones dimensiona 

CATR = flujo de catalizador 

Y’i = Y ¡  - Yi-ss 
Z.’ - z. - z. 
Se define una variable de modo que = 

Jr =a,Z;+a&+ag’ 

I - I 1-81 

I 

donde 
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y se obtiene 

dy; 
-Y =$ +4&y;+o,CAm 
d 

Despejando el valor de CATR en cualquier instante e introduciendo el control V 

1 

45 

CATR=CATR,+-[ -$ -ü&+v] 

donde V es el algoritmo de control y y. es la variable a controlar por medio de la variable CAT 

El control utilizado es retroalimentado convencional del tipo proporcional-integr 

está expresado por: 

V= -K,y; -$/yp~ 

donde K1 y K2 son las ganancias del controlador y fueron estimadas por prueba y error. 

- -  REGENERADOR. 

Para este caso se linealiza la ecuación número 53 con respecto a cada una de 

variables. De esta forma se obtiene, en estado estacionario, la siguiente ecuación: 

TY =b,Y;+b~m+b,X&+b,X&+b,~+b,Yf+b,FAIR 

FAIR = flujo de aire. 

bi = constantes que contienen los diferentes parámetros de las ecuacio 

dimensionales. 

donde 



y se obtiene 
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Se define la variable 9' de modo que 

iIr.=b,E;+b$&+b,X&+b,X&+b,<+bS;(IR. 

-=~+b,~*b,FMR dr 

Despejando el valor de FAIR en cualquier momento e introduciendo el c 

FAIR=FAIR-+-[-.Jr.-b,T+V] 1 

4 

donde V' es el algoritmo de control y Y,en la variable a controlar por medio de la variable F 

El control utilizado es retroalimentado convencional del tipo proporcional-int 

está expresado por 

V =  -Kiy;-ñ,j-y;dr 

donde Ks l  y Kv2son las ganancias del controlador y fueron estimadas por prueba y error. 


