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RESUMEN

Se estudia el comportamiento dinamico de un sistema reactor-regenerador

desintegracion catalitica de gasoleos. El reactor se describe como un lecho transportado, dond

catalizador se pone en contacto con el hidrocarburo fluyendo ambos en flujo pistén, y donde se lle

a cabo las reacciones de cracking catalitico y deposicion de coque sobre el mismo. El regenerado
describe como un arregio de tanques idealmente agitados (CSTR), donde la combustion de co

depositado da lugar a la formacién de CO y COy, y el catalizador regenerado es retroalimentad

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

en las condiciones de operacion. Adicionalmente, se llevan a cabo estudios a lazo cerrado considera
un esquema de control tipico industrial (PI),
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1.-INTRODUCCION.

El uso de productos quimicos en la vida diaria es muy comiin actualmente, ya que;
pueden encontrar tanto en una industria quimica como en un laboratorio escolar; mas adn, e
propio hogar con toda la gama de productos de limpieza y desinfectantes que existen en el merca
Por tal motivo, el estudio de los proceso quimicos adquiere mucha importancia. Con frecuenci

parte medular de dichos procesos esta en la planeacién y disefio de los reactores quimicos.

Un buen disefio y operaciéon de un reactor es de vital importancia tanto econom}

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 d

limites.

de gasdleos. Observando la poca informacién que se encuentra reportada en la literatura para descr
este sistema, y debido a los grandes intereses econémicos que estimula su estudio, se present
necesidad de obtener mas informacion, para asi entender mejor el proceso guimico global a fin

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

El propésito de este trabajo es el de analizar y cuantificar los efectos provocado
modificar las variables de operacion sobre el funcionamiento del sistema reactor-regenerador de

i
unidad de desintegracion catalitica de gasoleos. El anilisis se hace tomando como base un modelo é%
::;1,53’

,%‘f&: S
oﬂﬁ" :

fluidizado del regenerador se comporta como un reactor tipo tanque a régimen continuo e idealme g ”g%%%?
i
S

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

3
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CAPITULO 1 INTRODUCCION i

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

1.1 ORIGENES GEOQUIMICOS DEL CRUDO! 28!,

Existe una evidencia convincente de que los origenes del petréleo conocido e
actualidad esta derivado de material bioldégico de eras pasadas, particularmente de plantas mari
tales como el plancton. Mucho de esto ocurrié en la era Mesozoica y en el periodo Ternario, e

geologicas en las cuales existié la mayor produccién de hidrocarburos a partir de los seres veget

en el petréleo de heteroitomos como nitrdgeno, oxigeno y azufre; junto con la presencia de ageng i
S

organicos como lipidos, proteinas, etc,

La mayoria de los componentes que constituyen el petréleo son parafinas, naftale
o cicloparafinas y aromaticos; las olefinas no estidn generalmente presentes. También conti

impurezas tales como sulfuros, nitrogeno, metales, etc., asi como residuos de carbono (lo cual

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 mas del 10%

compuestos nitrogenados).

Un rango de 20 a 200 ppm de metales es tipico en la mayoria de los crudos del mun@'
como en los provenientes de Estados Unidos. Los originarios de Venezuela varian desde 300 a 1

ppm en Niquel y Vanadio. Cerca de la mitad de los metales de la tabla periédica han sido identificados

A



CAPITULO 1 INTRODUCCION

en el petréleo, pero los mas abundantes son los que a continuacién se mencionan: Vanadio, Nig 8
Fierro y Cobre. :

1.2 CATALIZADORES DE CRACKING.I7:28i

Los primeros catalizadores utilizados industrialmente fueron lasarcillas naturales, co
la bentonita, cuyos principales componentes eran la monmorillonita y alimino-silicatos hidrata
conteniendo un poco de magnesio. Estos eran activados por medio de un tratamiento dcido
modificaba considerablemente sus propiedades fisicas y quimicas, aumentando el area superfici
la porosidad de tal forma que los sitios activos favorecian el cracking de hidrocarburos por medio
intercambios idnicos. Sin embargo, debido a la deposicién de impurezas, estos catalizadores e
facilmente envenenados con derivados de azufre contenidos en la alimentacién que era tratada. E
problema resuelto ¢uando se empezaron a utilizar las caolinitas, las cuales eran cuidadosame

purificadas de metales contaminantes por medio de un tratamiento quimico 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 alumino-silicatos, producen gasolina de alto octano. Bajo condicionesg B
operacion tipicas en el cracking catalitico, muestran una estabilidad térmica y resistencia a esfuer =
mecanicos muy aceptable; y, aunado a su menor precio, resultan ser mas atractivos que las arci

naturales acidificadas.

Varias combinaciones de 6xidos metdlicos han sido probadas en lugar de alumi
silicatos en el proceso de cracking, como alamina con boro, silica-zirconia, etc. Una de las
interesantes formulaciones ha sidc una combinacion de silica con magnesia, la cual se comporta

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

tenido un campo de aplicacion restringido, y son mds comunmente utilizados por plantas en las cu

las fracciones pesadas se convierten en destilados medios.

A\



CAPITULO 1 INTRODUCCION

La tecnologia de 1a produccién de catalizadores usados en el cracking no cambié mug
hasta 1962, cuando menos en lo concerniente a la produccion de gasolina, hasta que aparecio la terc
generacion de catalizadores: las zeolitas, las cuales revolucionaron la industria de refinacion
petrdleo, La preparacion de zeolitas sintéticas fue propuesta por Barrer (Decrooq, 1989) v
tmplementada por Union Carbide: se comienza con una solucién de alimino-silicato y aluminato
sodio en un medio fuertemente dcido. La mezcla es calentada a 100-125°C de 5 a 10 horas; desp
es enfriada y los cristales formados son lavados y secados a 150°C. El producto es un polvo fino, cu
propiedades fisicas y quimicas cambian de acuerdo a la forma de su preparacion, la cual depende
concentracién de los reactivos, pH, temperatura, etc. Estos catalizadores son todavia de 10a 100 veaa
mas 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 aparec
en el mercado en 1964 y en 1968 ya son usadas en el 85% de las plantas debido a que son catalizado#

mas selectivos.

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

[leva a cabo bajo condiciones criticas de temperatura, y es donde se desea disminuir el tiempo

exposicidon 2 un minimo; un método para llevar a cabo esto es realizar la regeneracion en dos pas
los tiempos de residencia de las dos etapas (Yates, 1988).
1.3 DESCRIPCION DEL PROCESO DE CRACKING|17.23.26)

Una moderna configuraciéon de una planta de cracking catalitico que utiliza
catalizador de zeolita de gran actividad se muestra en la figura | y esta formada principalmente
un tubo elevador o reactor, donde se lleva a cabo el cracking del gaséleo; un separador de |
productos; un regenerador de catalizador desactivado y los medios de transporte para la circulac
del catalizador, ademas de otros equipos auxiliares necesarios (ciclones, tubos de conexién, soplado

de aire, calderas de vapor, intercambiadores de calor para precalentar la alimentacion, etc).

A



CAPITULO 1 INTRODUCCION

El proceso de cracking se lieva a cabo de la manera descritz a continuacién.

El gaséleo fresco puede ser alimentado al reactor por dos origenes distintos: a 178
desde una planta de refinacién adyacente; o bien, 3 65°C desde los tanques de almacenamiento ]
ambos casos, antes de ser utilizado es bombeado a través de intercambiadores de calor v un calentag

para que adquiera una temperatura adecuada.

Al gaséleo caliente se le afiade una corriente de recirculacién interna de hidrocarbu
pesados proveniente del mismo reactor (aprox. 5% de la cantidad total alimentada), la cual contig
el catalizador que, inevitablemente, fue arrastrado junto con los productos en la separaciéon que;
realiza en la parte superior. En la parte inicial, el catalizador proveniente del regenerador se comb%
con vapor de dispersion; la carga (gaséleo y recirculacién) es alimentada al reactor a través de %/

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

admision de catalizador mediante una valvula de deslizamiento. Esta temperatura debe estar en!

520-530°C, como méiximo, por razones de seguridad en el regenerador.

por gravedad. Los hidrocarburos obtenidos son llevados del separador a una fraccionadora adyacen

A



CAPITULO 1 INTRODUCCION

El catalizador desactivado procedente del separador pasa a través de un cono denf
de un agotador, el cual se encuentra inmediatamente debajo del separador y cuenta con disco
mamparas atornillados para asegurar el contacto eficiente del catalizador que fluye hacia abajo
el vapor de agotamiento que fluye a contracorriente, con el fin de eliminar los hidrocarburos

hayan quedado atrapados todavia. Una valvula controla el nivel del lecho superior del agotador,

Del agotador, el catalizador fluye en forma de fase densa y desciende por un tubo ha
el fondo de un pozo dentro del regenerador. Existen 8 boquillas de aireacién con vapor para asegu
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 p§
de regeneracion, en donde el aire se alimenta a través de un plato con orificios. Aqui es quemad
80% de carbén v, dependiendo de la operacion, se alcanzan temperaturas desde 607° hasta 6419C,
catalizador del primer paso fluye a través de las ranuras de una placa de contencion hacia el segu
paso. El aire es alimentado al segundo paso a través de un distribuidor tubular disefado p
proporcionar una cantidad uniforme de aire en toda la superficie inferior de este paso y permitir
ajuste para flujos bajos. En el segundo paso se quema el resto del carbén a temperaturas mas elevad

627°C aproximadamente.

El aire atraviesa el lecho fluidizado donde se lleva a cabo 1a combustién, v ascien
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 combustion fluye a través de

vilvula que restringe su paso para controlar la presion en el regenerador.

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

f s
combustion del aceite antorcha, el cual es usado para elevar la temperatura adgn todavia mas. E

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

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

Un anillo de vapor ha sido instalado en la parte mas alta del regenerador para purg:

A\



CAPITULO 1 INTRCDUCCION

este espacio y eliminar los gases de combustion del area donde se encuentran los ciclones y dismi

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

28°C.Para evitar o disminuir el riesgo de temperaturas extremas, se dispone de espreas de emergeng
en el regenerador, arriba del lecho. Con el objeto de mantener un grado razonable de fluidizacio
prevenir el flujo inverso de catalizador dentro de los anillos y lineas de aire en el caso de una falia §

soplador, se ha provisto de vapor de emergencia en la base del plato distribuidor de aire.

tubo vertical —-

,—"{_
vapor
AF

separador —

regenerador de
dog estados

-

PR

4 -

.

e

2
T

reactor de lecho
transportado

Fig. 1. Diagrama de una unidad de desintegracion catalitica de gaséleos.
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CAPITULO 1 INTRODUCCION

La velocidad de combustion del coque depende de la presién parcial del oxigeno

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

regenerador, debida a un exceso de oxigeno, se alimenta aire con cantidades casi estequiométricas
aquél. De hecho, tiene un exceso aproximado del 2% (11.5kg de aire/kg de catalizador con cogqi
depositado), v su concentracidén en los gases de salida debe estar por debajo del 1%. Unza bue
distribucién del aire de fluidizacion 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 operacién éptima. Esto depende
las condiciones en ambos reactores, ya que el calor generado por la combustiéon del coque en
regenerador debe ser suficiente para que con esa energia en el reactor puedan llevarse a cabo

reacciones de desintegracion catalitica del gasdleo.
1.4 DEFINICION DEL. PROBLEMA.

La optimizacion de la operacién de una unidad de desintegracidn catalitica de gasol
esti motivada por grandes incentivos econdémicos. Si se aumenta la produccién de gasolina
ganancias extras de una industria crecen considerablemente. Una elevacion del 1% en la convers
puede dar lugar a mas de 1.5 millones de délares de ganancias extras {3.5 actuales), para una pla
tipica de FCC que procesa 50,000 barriles diarios (Lee vy Weekman, 1973; Wollanston et al, 19
Krishna y Parking, 1985).

Los conceptos aportados a partir de investigaciones realizadas anteriormente (v
multiplicidad, comportamiento dinimico, etc.) son de mucho valor para el presente estudio.
embargo, a pesar de la importancia de este proceso en la industria del petréleo, los estudios
simulacion basados en modelos matematicos que tomen en cuenta las principales caracteristicas
procese no son muchos, ain cuando se conoce que algunos de ellos han sido desarroliados y tamb
patentados por las mismas compafias que realizan la investigacion {Amoco Qil, Shell Co., Mobil
Gulf Co). Ademas, los parametros y las condiciones de operacion son diferentes para cada mod
propuesto (L.ee v Weekman, 1973).

AN\



CAPITULO 1 INTRODUCCION
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Este proceso ha estado en operacién por muchos afios, pero aiun no se sabe ci

exactitud su comportamiento global (Weekman y Nace, 1970; Venuto y Habib, 1979). Esto es deb
a la compleja interaccion entre el reactor y el regenerador, a las reacciones cataliticas que se lle
acabo, a la incertidumbre en la naturaieza del coque formado y a la hidrodinamica de ambos reactot
{(Venuto y Habib, 1979).

Por estas razones se considera necesaria la construccion de nuevos modelos g
consideren el comportamiento dinimico de ambos reactores, su interaccion y las reacciones que:

llevan a cabo en cada uno utilizando la informacién disponible en 1a literatura e industrialmente

Ya existe un modelo particular (Lopez-Isunza, 1992) que se adapta satisfactoriame

a lo observado en el proceso de cracking. Continuando con esta linea de investigacion, se propon

modelo mas sencillo para el regenerador gue describa adecuadamente la dindmica del sistema. Ade

se desea implementar un algoritmo de control retroalimentado, del tipo utilizado industrialmente (

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

El objetivo general del presente trabajo es el siguiente:

"Estudiar el comportamiento dindmico del sistema reactor-regenerador de u

unidad de desintegracion catalitica de gasdleos".

Los objetivos particulares a cumplir son los siguientes:

estudios de control.

2.- Encontrar los valores adecuados de los parametros del modelo de tal fort

que reproduzca las caracteristicas dindmicas mostradas industrialmente y en la literatura.

AN



CAPITULO 1 INTRODUCCION

3.- Acoplar el modelo propuesto a un modelo del reactor ya existente (L.opé
Isunza, 1992) y analizar la respuesta dinamica del sistema acoplado reactor-regenerador a lazo abi
ante manipulaciones en las condiciones iniciales y diferentes perturbaciones en las variables

operacion.

4.- Implementar un algoritmo de control retroalimentado (PI) de temperaty
en el modelo del sistema reactor-regenerador y analizar 1a respuesta dindmica del sistema a |

cerrado ante diferentes perturbaciones en las condiciones de operacion.



CAPITULO 2 SISTEMAS REACCIONANTES

2.- SISTEMASREACCIONANTES.

2.1 LECHOS FLUIDIZADOS Y TRANSPORTADOS.®

La fluidizacidn es la operacion por medio de la cual so6lidos finos son transforma
a un estado de suspensién al estar en contacto con un fluido. Al pasar un fluido a través de particu
finas que se encuentran inmdviles lo hace entre los espacios vacios del lecho, lo cual correspond
un lecho fijo, es decir, cuando la velocidad del fluido es tan pequefia que no ailcanzan, si acaso

reacomodarse las particulas del lecho de solidos.

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

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

A una velocidad todavia mds elevada del fluido, pero hasta cierto limite, todas

particulas pueden quedar suspendidas entre el fluido gue pasa a través de ellas. En este punto la fue 2

de friccion entre una particula y el fliuido contrarresta el peso de ella y la componente de Ia fue
vertical (el peso) de la particula desaparece. Entonces, la disminucién de la presion en cualqu

seccion del lecho es igual al peso de todas las particulas en la seccion. Bajo estas condiciones el lech

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

denominada velocidad minima de fluidizacién.

Con el incremento de la velocidad del gas por encima de la velocidad minima
fluidizacion grandes inestabilidades son encontradas en los patrones de flujo, formandose burbu)
y canales dentro del lecho de s6lidos. A mds alta velocidad la agitacién comienza a ser mas violeﬁ":“_";i :
y el movimiento de los solidos es mas vigoroso. El lecho no se expande demasiado respecto al volu :
que tendria a fluidizaciéon minima. Este es el llamado lecho fluidizado agregado, lecho fluidiz
heterogéneo, o simplemente lecho fluidizado. Las burbujas formadas pueden coalecer para for ;
otras mas grandes. Estas burbujas también llevan una cauda de particulas detras, las cuales .

arrastradas formando lo que se denomina fase nube.

A\



CAPITULO 2 SISTEMAS REACCIONANTES

Se considera que el gas y sélido forman parte de la regién de lecho denso hasta la alt%
delimitada por la superficie superior del lecho, y la regién que esta encima de la superficie de soli _
se denomina lecho diluido (freeboard). Sin embargo, a una velocidad del fluido muy elevada,;
velocidad terminal del sélido se sobrepasa y el limite superior del lecho desaparece, entrando en o
sistema donde los sélidos son llevados juntos con la corriente del fluido, dando origen a lo que

denomina lecho transportado o transporte neumatico de solidos.

Analizando los diferentes regimenes de la fluidizaciéon se observa que el reacto
comporta como un lecho transportado, es decir, el gasélec vaporizado arrastra junto con él
catalizador en flujo pistén a lo largo del tubo donde se lieva a cabo la desintegracion catalitica
mismo. Esto ha sido demostrado adecuadamente (Paraskos et al., 1976; Lopez-Isunza, 1992); aun
existen fendmenos que deberian torarse en cuenta debido al comportamiento hidrodinamico inhere
al flujo de las particulas de gaséleo y de catalizador (Yates, 1988), como la dispersion radial.

ejemplo, en un reactor comercial en operacién normal la velocidad de los s6lidos es menor que la

Pruebas con un reactor comercial han sido reportadas (Yates, 19838) en las cuales la distribucion a
y radial de solidos fueron medidas usando trazadores radiactivos. Densidades locales de 1000kg
se observaron cerca de las paredes del reactor, mientras que en el centro los valores son del orden _
50kg/m%(Venuto y Habib, 1978). Resultados similares han sido reportados (Yates, 1988) con reactois’;
operados con una alimentacién de 3000ton/dia y en los cuales los perfiles de concentracién fue

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

El regenerador se comporta como un 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 aproximacion ya ha sido adoptada adecuadamente por ot
autores (Kurihara, 1967; Lee y Kulegman, 1973; Eng et al, 1974; Arandes y de Lasa, 1992), lo ¢

permitird simplificar el modelo considerablemente,
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2.2 REACTOR TIPO TANQUE CONTINUO IDEALMENTE AGIT. ADO.[,
Una regién perfectamente mezclada de composicién uniforme C y temperatys;
uniforme T es el concepto para el modelo mds simple de reactor: reactor tipo tanque a régin

continuo e idealmente agitado,

Para un balance de materia bajo el concepto de acumulacion = entradas - salida
tomando en cuenta la generacién por reaccién quimica, se obtiene el siguiente balance de masa

d(ve) f
— " 4.Cu G B R, (%

donde V = volumen de la mezcla reaccionante.

Qo = flujo de la alimentaciéon incluyendo materiales inertes que puedan encontray
presentes,

C,i= concentracion del componente i en la alimentacion.

q = flujo de salida del reactor.

C; = concentracion de salida del compenente i.

v = coeficiente estequiométrico del componente i en la reaccion j.
R; = velocidad de desaparicion del componente i debido a 1a reaccion j.

la cual es descrita de la siguiente manera:

VD) 5
Cp =2 =Cpla,T,-aT)+BA-AH)VR-UT-T,) &

calentamiento o enfriamiento, Las demds variables se definen como

Cp = capacidad calorifica por unidad de volumen de material

A\
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T, = temperatura de alimentacidn,

AHj= calor de reaccion 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 reacty

E
:
3
E

El paralelismo entre las ecs. 1 y 2 puede hacerse mas obvio definiendo una temperat
reducida n=CpT/AH. Utilizando esta relacion en la ec. 2, se obtiene, para un volumen constante

reactor, la siguiente ecuacion:

g u
e =gno=n)+VR-C(n=n,) (3

de materia para cada componente i de la siguiente forma
dcC,
V—i=g(C ~C)-VR(C,C) (4
dt of ¥ Py
y para los productos j
dc; (
V—I=4(C~C)+YVR(C,C) ;
donde el cambio de signo y el coeficiente 4 en el ultimo término de la ec. 5 es originado po

estequiometria de la reaccion, suponiendo la formacién de T moles de producto por cada mo

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

—

razonablemente constante, la reaccion dependera también de la temperatura y la ec. 2 tiene que |
combinada con las ecs. 4 y 5. Esto sucede porque el término de reaccion R(T.C) es generalmente

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

R(T,C,C)=x,C,"Cexp(-QIT) (

donde m y n son los respectivos ordenes de reaccién de reactivos y productos.

AN
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Cisy Typara los cuales las derivadas de las ec. 3, 4 ¥ 5 son iguales a cero:

0=4(C,,~C)-VR(C,C) (7

0=¢(C,-C)+YVR(C,C)

_ cora VR (o _ ;
0=g(n,-n)+VR Cp(n Ne) (%

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

parametros de operacién, pero diferentes condiciones iniciales.

Hasta en la forma mas simple el andlisis de un CSTR debe considerar los balances;%_._
energia. Como una consecuencia, los posibles estados estacionarios que se pueden encontrar al resol i
las ecs. 7-9 requerirdn de una tediosa manipulacion algebraica, lo cual algunas veces ni siquier ;
posible realizar, para encontrar una variable de manera explicita. Como esto algunas veces n |

posible, entonces se deberan resolver las ecs. 7-9 numéricamente, para un grupo dado de parametrﬁ{ig%ﬁ

iy
i

M

b

i

Para realizar esto se definen el calor generado (el término de reaccion) y el calor absorbido (el térm

de entrada menos salidas mads el calor absorvido o cedido por la chaqueta) de la siguiente maneragﬁﬁ”iaé :

Q,=VAHR(C,C,D) (10

Q,-AH[4(n —n,)+c—“;(n = (1

en algun punto definido, lo cual define uno 0 mas estados estacionarios, el o los cuales correspon

a cada interseccién, dependiendo de los parimetros de determinan la pendiente de Q,.

A\
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Examinando los diagramas se observa que un estado estable puede ser muy sens:ﬁg
;

a pequefios cambios en los parametros, si las condiciones dan lugar a una triple interseccion.
Por ejemplo, la linea de Q, puede moverse de A hacia C, o bien, de E hasta '_

. . . . . . g
produciendo un cambio radical en la composicién y temperatura del reactor. Cuando una variacs

suponiendo que el reactor opera en el punto intermedio. Este es el resultado de una gran sensibili

a algin parametro del reactor.

c c
A A
L B L .
0 0
R A
i L V.
/a,..,,
/ lf/
TEMPERATURA
Fig. 2.- Multiplicidad para un RTCA a Fig. 3.- Multiplicidad para un RTCA co
diferentes pendientes de la linea de calor linea de calor
removido. temperaturas de entrada.
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sistemas multifasicos de orden dos 0 més. Nuevamente, la habilidad para reducir las ecuaciones a

sola variable es esencial.

En el caso de particulas de catalizador con un fluido, puede considerarse cada gring
de manera individual como un microrreactor; o bien, describir el conjunto de particulas utilizan

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

ecuaciones:
dc, (12
VH&T =9(C,-C) *’",(Cz -C) ;
d, ayp
VCPhdtm =qCp(T,-TY+MT,~T))+U(T,-T)) L
dc, c (14
V? —xl(Cl - 2) - m(C2‘T2) E
dT, (
VCp? =h(T,-T,) +AHVR(C,,T,)

donde h y kgson los coeficientes de transferencia de calor y masa, respectivamente; y el subindice

denota la fase | y el subindice 2 denota la fase 2 (donde se lleva a cabo la reaccidn).

2.3 REACTOR DE FLUJO PISTON 1337

i

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

empacado del lecho v mantenimiento del reactor. Para formular un modelo para un sistema a

A\
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radiales de velocidad, composicién y temperatura. Por supuesto, las dos ultimas cambian axialmeg

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 produ

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

que se muestra a continuacion:

El correspondiente balance de energia es el siguiente

ar ar
CpL=-Cpv - + ARR-M(T-T, 17
PR A hT-T) (17

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

ﬂ::— ﬂ.+R_i -
7 Va Cp(n n.)

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

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

Desviaciones del flujo piston idealizado pueden producirse debido a un gran numé

A\
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dispersion o mezclado axial:

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

independientemente del calor generado por la reaccion en el centro del tubo y el absorvido en la par

del mismo, debido a las condiciones hidrodinamicas que se presentan en un reactor de este tig

o

Ademas, los gradientes de concentracién resultan del incremento de la reaccion a mas algj

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

E:D[f_g+l§]_v£_ja (2%
o ay: Yay &

g Fn,1omy on o 2

or Yt YO¥ &

Evidencias experimentales y andlisis teoricos demuestran que los coeficientes ﬁ
dispersion axial y radial no son los mismos para un lecho empacado. El primero es diez veces may?

k

aproximadamente. Para este caso, nuevamente, son necesarias dos condiciones de frontera, una d

cuales puede contener el calor removido a través de la pared, v la otra la simetria del sistema.

Enlechos empacados cada particula puede tratarse individualmente, comoenel RT

AN
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X_pFC _p (23
a3 :
P

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 tendrd que:

D%% = (C,~C), 2=l (23
2
« ek, ), 2=l 26y

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

ac ac

ERAE LA @z
a'rlg_ a'nl h_,, kp (2
i P +Cp(n ny) Cp(n n,)

donde kp ¥ hgson coeficientes de transferencia de masa y calor, respectivamente, y el subindic

diferencia a éstos respecto a los utilizados en el RTCA.

AN
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Cuando un reactor de flujo pistén tiene un perfil tinico de estado estacionario,
necesario especificar un conjunto dado de parimetros que son, ordinariamente, v, T, y h. El efeé
de estas variables puede ser sorprendente, va que pueden obtenerse zonas calientes ¢ maximos
temperatura en un punto a lo largo del reactor, inestabilidad en el estado estacionario, o bien, var
de éstos para un mismo conjunto de parimetros. Se ha demostrado la existencia de multiplicidad

ese tipo de reactores, especialmente cuando existe retromezclado, dispersién o recirculacion.

Sin embargo, no es posible encontrar varios perfiles axiales de concentracion
temperatura al mismo tiempo para las mismas condiciones de operacién. Estos se producen a pa

de diferentes condiciones iniciales.

2.4 CONTROL RETROALIMENT ADO CONVENCIONAL 1383

iniciales en productos particularmente deseados, de modo que exista un beneficio econémico. Dura‘;

su funcionamiento, se tienen que satisfacer varios requerimientos impuestos por el disefador, cot
condiciones de operacion, econémicas, etc.

Todos estos requerimientos son monitoreados en la operacién de la planta y
manipulaciones externas para garantizar la satisfaccion de los objetivos operacionales (control d¢

proceso).

Existen cuatro clases de necesidades que un sistema de control tiene que satisfa&gf:

(objetivos de control):
a) Contrarrestar la influencia de perturbaciones externas.

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

¢) Optimizar el funcionamiento de un proceso quimico.

A\
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d) Una combinacién de los puntos anteriores.

Las variables asociadas con un proceso quimico son de dos tipos: variables de entrg
(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 medib
y ademss las posibles perturbaciones han sido identificadas, el problema final es Ia definicion de
configuracion de control mas adecuada. Una configuracién de control (o estructura de control) es;
informacion utilizada para relacionar las variables medibles disponibles con las variables manipulad

a utilizar.

de las manipuladas disponibles en un proceso quimico, se pueden distinguir las configuraciones; 81
una entrada-una salida; o bien, MIMO, miltiples entradas-multiples salidas. Generalmente se tien
configuraciones del tipo MIMOQ, pero independientemente de los tipos de configuraciones anterio

éstas se pueden clasificar también de la siguiente manera:

manipuladas.

ajustar las variables manipuladas.

Fl objetivo de las configuraciones anteriores es mantener las variables de contro
un valor constante deseado. En cada una de ellas el controlador es un elemento activo que recibe

informacion de las mediciones y toma la acciones apropiadas de control para ajustar las variab}

AN
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manipuladas adecuadamente: esta es la ley de control.

Considerando el proceso general de una salida y, una entrada m, una perturbacié
(que se supone cambia de una manera impredecible), y que el objetivo de control es mantene

variable y en un valor fijo, un control retroalimentado se comporta de la siguiente manera:

1.- Mide el valor de 1a variable de salida utilizando un instrumento de medic

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

2.- Compara el valor ycon el valor deseado y,pde la salida. Se le llama e

error de la salida, es decir, e=ygp-yn,.

tangibles:

- proceso.

- instrumentos de medicién o sensores.

lineas de transmision.

controlador,

elemento final de control.

A\
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El controlador funciona recibiendo el valor de la medicién de la variable de salid
después de compararlo con el valor deseado y,p(t)produce una seiial ¢(t) que trata de hacer regre
el valor de y,,(t)a su valor deseado y,p(t).Los tipos de relaciones existentes entre la sefial c y el va

del error e son los siguientes:

I.- Proporcional (P). Este supone que la variable manipulada cam

proparcionalmente con la magnitud del error de la forma
c)=ke+c, (2
donde k_es la ganancia proporcional del controlador y ¢, es la sefial cuando el error e es igual a cej
Para este caso cuanto mayor sea el valor de k., mayor sensibilidad se tendra e
controlador que actua sobre el error. Desafortunadamente, nunca alcanza el valor deseado de fa

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

para este caso, desviacion (offset).

de la variable manipulada de la forma

c(:)=f£ e(ndt (30
Ty

Para esta situacién el valor del error puede hacerse cero y disminuirse el tiemp

respuesta al aumentar el valor de kj, pero a costa de oscilaciones que pueden ser grandes 0 peque

ademads de hacer la respuesta mas sensible,

3.- Proporcional-Integral (PI). S8i se combinan ambas configuracio

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

respuesta es de la forma

AN
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c(t)=kce(t)+fﬁ [ewdtse, (38
T

El término integral continia cambiando en tanto que el error no sea ¢

Regularmente los errores no se pueden eliminar ripidamente. Para un tiempo dado el controla

produce valores mds grandes del término integral, el cual mantiene la accién de control hasta qu
satura (por ejemplo, una vdlvula completamente abierta). Aun cuando el error sea cero, 13 accion
control permanece saturada, de modo que un controlador PI necesita especial cuidado para pod
preveer esta situacion. Si la k. aumenta Ia repuesta es mas ripida y tiende a ser mads oscilato

provocando inestabilidad.

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

dada por 1a siguiente ecuacion:

k‘ d =%
e(@)=ke(?) +?j e(ndt+k v DE[e(t)] *c, (321 .

se dan en la medicién, de tal forma que la respuesta de la variable de salida es oscilatoria, pero
errores muy pequefios. Cuando se tiene valores altos de k. y se presenta inestabilidad, la acc
derivativa proporciona estabilidad al sistema. Asi, se puede tener una aceptable velocidad en

respuesta sin oscilaciones muy grandes.

Ahora el problema es como elegir los valores 6ptimos del controlador elegido. Exis
varias formas de hacer esto, las cuales deberan llevarse a cabo para obtener:
- un error 1an pequeiic como sea posible.
- un tiempo minimo de respuesta.

- evitar las oscilaciones, 0 que sean de la menor amplitud posible.

A
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3.-MODELACION DE UNA UNIDAD DE CRAKING
CATALITICO.

3.1 TRABAJOS PREVIOS.

La deposicion de coque sobre un catalizador de cracking se comenzo a estudiar h

algunas décadas. Voorhies (1945), en base al analisis de datos tomados del cracking catalit
demostrd que la cantidad de carbon depositado sobre el catalizador es aproximadamente una func
logaritmica del tiempo de residencia de éste en el reactor. Esta relacién estd dada por la ecuac

siguiente:
C,=A®" a3

}a

donde 8 = tiempo de residencia, n = una constante que depende solo de manera minima del tipo
catalizador, gasoleo y temperatura, y A = una constante que depende, también, del tipo de catalizad

gasoleo v de la temperatura.

Se sabe, ademas, gue esta relacion es vilida también para los catalizadores utiliza

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

Respecto a la combustion del coque, Prater (1958) mostré que ia temperatura de

}=

de una particula de catalizador, independientemente de su forma geométrica, es proporcional
concentraciéon del reactivo en el interior de la misma. Asi, la diferencia de temperatura entre

superficie y cualquier punto dentro de la particula esta dada por

D
T-T,= -AH?‘(C,—C) &

donde T= temperatura en cualquier punto de la particula, T, temperatura de la superficie, C,=¢
centracion en 1a superficie, AH= calor de reaccion, De=difusividad v K= conductividad térmica
material. Esto demuestra que pueden existir gradientes de temperatura apreciables dentro de
particula debido a la combustion del coque, el cual no esti uniformemente adsorbido en todo

volumen del catalizador.
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Esta relacion (Prater, 1958) fué probada con un catalizador de silico-alimina usa
en el cracking catalitico térmico con un didmetro promedio de 0.304 cm. En este caso, la maxi
diferencia de temperatura encontrada fue de 1.1°C.Sin embargo, como la zeolita utilizada actualme
en el cracking es de didmetro muy pequeiio (:504), los gradientes maximos de temperatura podri
suponerse de menor magnitud. De hecho, en el presente trabajo se considera una temperaturs

concentraciéon de coque uniformes en toda la particula (Lépez-Isunza, 1992).

A mediados de 1960 se experimento la transicién de los catalizadores de silico-alumif
a las nuevas zeolitas, las cuales motivaron el mejoramiento del proceso de craking, debido a su ma

selectividad a gasolina.

Se comenzaron a realizar experimentos para poder averiguar mas exactamente (i

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

de laboratorio, estudiaron las cinéticas de las reacciones de cracking para la zeolita, encontrando
esos productos podian agruparse en tres pseudoespecies principales: el gasdleo sin convertir, la gasolig

obtenida y el coque mas los gases ligeros producidos.

A esta cinética (Weekman y Nace, 1968) se incorporo la relacion de Voorhies (194
para la desactivacion 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;;g
relaciones cinéticas sencillas perc satisfactoriamente descriptivas de las reacciones de crack‘:

catalitico:

1
GASOLEQ mmlly. G ASOLINA

3 2

COQUE Y
GASES LIGEROS

ap [
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O bien
dy 2
I‘=—(Kl-x,)y,
dy
E‘”%: )'lz‘Kz)'z
dy.
‘3;3:1(3)’12*@2

donde u = tiempo.
y; = gasoleo.

ya = gasolina.

yg = coque v gases ligeros.

(Weekman y Nace, 1970) fue adoptada en un modelo particular reportado anteriormente (L6p
Isunza, 1992), el cual es utilizado en este trabajo para describir las reacciones que se llevan a cabo

el reactor.

envenenamiento por nitrégeno, adsorcion de anillos aromaticos y el decaimiento en la actividad
catalizador (Voorhies, 1945). Ademas, es mucho més descriptiva que la cinética de t
pseudoespecies, solo que el ajuste de parametros se vuelve muy complicado, ya que hay que esti
20 al menos (Weekman, 1979). Moharir y Sarae (1982) han demostrado las ventajas de una cinétic

de 10 pardmetros agrupados (Jacob, et al., 1979) respecto a la que incluye unicamente tres (Week

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

A
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El esquema de 10 parametros agrupados es el siguiente:

3 ”
/ CA,.‘
C
B AL
G ’
K [
C

donde P;= % en peso de parafinas, 222-342%C.
Nj = % en peso de naftalenos, 222-342C,
Ca1= % en peso de anillos aromaticos, 222-342°C.

P, = % en peso de parafinas, 342C+.

Np= % en peso de naptalenos, 3429C+.

Can= % en peso de anillos aromaticos, 342°C+.
Ay =% en peso de grupos sustituyentes, 342C,
G = % en peso de gasolina, 222°C.

C =% en peso de coque (Cya Cq+ coque).
Ca1= Pi+N1+A;=LFQ,222-342C.+

Can= PyNp+A,=HF0,342°C.

Las cinéticas anteriores han sido incorporadas a la mayoria de los modelos que se
propuesto hasta la fecha (Weekman y Nace, 1970; Lee y Kulegman, 1973; Jacob et al., 1976; Elnashi
y El-Hennawi, 1979; McGravey y Smith, 1984; Edwards y Kim, 1988; Elshishini y Elnashaie, 19.
Lopez-Isunza, 1990; Arandes y de Lasa, 1992). Teniendo las constantes de velocidad apropiadas

A\
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las principales reacciones de cracking y la desactivacion del catalizador, ademas de los fenomenos:
transporte involucrados, es relativamente sencillo llevar a cabo el cidlculo del comportamiento desc

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

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

3
s

complejidad computacional necesaria para su simulaciéon. Esto hace que la estimacion de ;
parametros sea mas facil, asi como su optimizacién y el control; ademas, el método numérico eleg
debe ser adecuado, ya que de su estabilidad y exactitud dependen la confiabilidad de los resuta

obtenidos.

Kurthara (1967) propuso un modelo considerando al reactor y al regenerador co#

-

-

en correlaciones de planta utilizando una gran variedad de gasdleos 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, 1975) el reactor y el regenerador son considerados como reactores
flujo pistéon de dos fases, tomando las reacciones del cracking del gaséleo como de segundo orden

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

A
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Einashaie y El-Hennawi (1979) desarrollan un modelo que incluye las cinéticas
reaccion de cracking, las de combustién de coque en el regenerador y la naturaleza de dos fases
éste. Este modelo es muy confiable ya que toma en cuenta algunas condiciones hidrodindamicas
lecho fluidizado del regenerador; es resuelto en estado estacionario para analizar la existencia
multiplicidad. Se encontré que este fendmeno se presenta en un amplio rango de pardmetrog;

variables de operacidn,

A medida que se han ido profundizando los estudios acerca del comportamie
reactor-regenerador, se ha demostrado que la dindmica del sistema estd dominada por el regenera
(Kurihara, 1967, Wollanston et al., 1975; Mcgreavy v Smith, 1984; Lopez-Isunza, 1992).

Debido a esto, de Lasa y Grace (1979) desarrollaron un modelo mis completo par
regenerador de lecho fluidizado, incluyendo la regién de lecho diluido (freeboard) v analizando 3

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 didmetro d ,
particula se acerca a un valor critico (v.gr: cuando la velocidad de las particulas a 1a salida del le

es igual a la velocidad superficial del gas). Existen relativamente pequefios gradientes de temperat
recirculacion de las particulas hacia el lecho por los ciclones.

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

independientemente del flujo de solidos. Si el diametro de particula aumenta, crece el tiempol""

importante en el comportamiento del regenerador, como ha sido visto por otros autores (Kurih
1967; Iscol, 1970; Lee y Kulegman, [973; Eng et al., 1974),
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por los ciclones (de Lasa y Grace, 1979).

Gulf Co., con el cual se puede optimizar la operacion del sistema reactor-regenerador. Se utili

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

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

factores mas significativos, ya que provoca mayor eficiencia en la regeneracion. Asi, la temperat
es mas alta y la conversién en el reactor se incrementa, ademas de que la actividad del catalizador
el reactor es mayor al tener menos coque remanente depositado en él. Sin embargo, la posibilidad

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

propuesto (Lopez-tsunza, 1992) con muy buenos resultados. Se toma en cuenta la naturaleza bifas
de ambos reactores y un parimetro importante en el comportamiento energético del sistema

recirculacion interna de catalizador en el regenerador.

De acuerdo a analisis comparativos, el funcionamiento del reactor es mis eficieg
cuando el catalizador vy el gasoleo fluyen en corriente paralela que a contracorriente, debido a fa#

correspondientes implicaciones termodindmicas de cada proceso (Lopez-Isunza, 1992).

El coeficiente de transferencia de masa en el regenerador es un parimetro m:
importante, ya que valores pequefios pueden darse debido al acanalamiento del gas o a un mezcl
pobre durante los periodos iniciales del proceso. Esto provoca gradientes de temperatura apreciabli

entre la fase gas y la emulsién en el arranque, lo cual facilita la aparicién del sobrequemado de

AN\
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aun cuando el modelo no considera la region de lecho diluido (Lopez-Isunza, 1992).

La recirculacion de catalizador en el regenerador amortigua los cambios energéti
que se dan en el sistema debidos a perturbaciones en las variables de operacion. Aunque altos valo
de recirculacién hacen gue el regenerador se comporte como un RTCA debido al incremento
retromezclado, temperaturas mds pequenias se presentan en la fase emulsién por 1a dilucion del co
alimentado al regenerador. Esto afecta severamente la cantidad de calor desprendido por las reaccio

de combustién (Lopez-Isunza, 1992).

Los estudios de sensibilidad paramétria realizados han demostrado (Lépez-Isun
1992) gue existe una relacién C/O y una temperatura de alimentacion del gasoleo (T, ) optimos de
manera que se pueda obtener un miximo en la produccién de gasolina. A mayores valoresde T,y C
la conversién es mayor. Ademas, si T, aumenta, para C/O constante, la sensibilidad del sistema
incrementa considerablemente de tal forma que el fenémeno de ignicién se predice para valores
T,>=363°Cy C/0=9.50 (Lopez-Isunza, 1992).

De todos los investigadores que han propuesto modelos dinamicos sélo algunos
estudiado la existencia de multiples estados estacionarios en el comportamiento dinamico de
unidad de desintegracion catalitica de gaséleos (Iscol, 1970; Lee y Kulegman, 1976; Elnashaie y
Hennawi, 1979; Edwards y Kim, 1988; Arandes y de Lasa, 1992). Sin embargo, se demuestre o n
existencia de varios estados estacionartos, fa implementacién de un sistema de control para mejo

la operacion de una planta es muy necesario.

Kurihara (1967), en su tesis doctoral, investigo la aplicabilidad de la teoria de cont#
d6ptimo en sistemas multivariables no lineales. Una planta de cracking catalitico fue seleccionada p
este fin.

Para ¢l analisis, el modelo original fue simplificado adecuadamente para facilita

la concentracion de oxigeno manipulando el flujo de catalizador; la temperatura del regenerador

controlada por el flujo de aire {control P-1), contrario a lo que industrialmente se hace: control

A
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mucho cuidado. El periodo de oscilacion es largo y el alcance del valor deseado de la varial

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

ecuaciones diferenciales ordinarias del siguiente tipo:

% =flx,u)

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

objetivo fue definida de Ia forma dada a continuacion;

Ju)= f;' Lixu)dr

cerrado de una planta. Como t; debe ser significativamente largo, las ecuaciones del modelo deb

representar unicidad en el rango de parametros de operacion considerado.

AN
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Este algoritmo de control fue probado con el modelo sencillo y luego perfeccionas
con el original (Kurihara, 1967) mostrando que la ley de control 6ptimo es mucho mas eficiente

el control retroalimentado convencional.

Iscol (1970) analiza la estabilidad de un FCC a través de un modelo gue contiene s
balances de materia y energia para el coque. Se demuestra la existencia de dos puntos de equilib
o estados estacionarios, los cuales aparecen debido a la existencia de un término cabico de temperat

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

Por el contrario, Lee y Kulegman {1973), modificando el modelo de Kurihara (196
demostraron que el FCC no tiene multiples estados estacionarios a través de un rango de paramet

de operaci()n de interés practico, y que la operaci(‘m a lazo abierto es localmente estable bajo

Ademads, la forma en que fue realizado el tratamiento para deducir esta conclusién 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 desviacion en
respuesta de salida (offset), la cual solo puede ser eliminada por medio de control retroalimentadis;
Debido a esto, una configuracion PI fue seleccionada, dando como resuttado una combinacion

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 adicién de e
tipo de control a dinimicas lineales y a cualquizr control prealimentado produce respuestas me
sensibles que el control retroalimentado solo. Sin embargo, la respuesta de un control prealiment
no lineal (segundo o tercer orden) acoplade a un retroalimentado es mas efectiva que utilizando

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

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

lazo abierto nunca llega a un nuevo estado estacionario en un tiempo relativamente largo (10

A\
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cuando es sometido a perturbaciones en las variables de operacién (flujo de gasoleo alimentado), 4

cuando éstas sean de muy pequefia magnitud.

En 1979 (Einashaie y ElI-Hennawi) se demostro la existencia de multiplicidad con
modelo que incluye las cinéticas de reaccién de cracking y de combustion de coque en el regenerad
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 operacion y parimetros del modelo, es un fenémeno que depende d
tasa de intercambio de masa y calor entre la fase gas y la emulsién en ambos reactores, ya que p
ciertos valores se encontraron hasta cinco estados estacionarios y con otros solo tres. Aunado a e
se presenta el fenémeno de histéresis, es decir, cuando existe una perturbacion el sistema se mue3
a otro estado estacionario, perc cuando se corrige, el reactor no regresa al estado anterior, sinoao

en el cual la conversién es distinta (Elnashaie y El-Hennawi, 1979).
Mc. Greavy v Smith (1984) hacen un estudio utilizando un modelo ya establecido

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

vez, un algoritmo de control PID.

naturaleza ineficiente, El factor crucial es la sensibilidad del controlador al pequefio tiempo

contacto que hay en el reactor y a los cambios en el regenerador.
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El estado estacionario de mdxima produccion de gasolina es inestable, y por lo mis

se hace indispensable la implementacion de un sistema de control {(Edwards y Kim, 1988). Ade
la operacién a lazo abierto puede sobrepasar las limitaciones de seguridad muy ficilmente, aun &
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 adicion de acido (Edwards y Kim, 1988).
disminuir el pH la tasa de reaccion es mas rapida, lo cual mueve la curva de generacion de calor a
punto donde unicamente existe una interseccion con la linea de calor removido. Esto podria lleva
a cabo con un sistema de control manipulando la adicién de 4cido al catalizador para controla
temperatura de reaccién. Otra técnica seria instalar un sistema de enfriamiento en el reacto

manipular la temperatura del agua como medio de control (Edwards v 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
alimentacion fijo y manipular el catalizador ante cualquier imprevisto. Con esto, es logico pensar
el anilisis de multiplicidad en un modelo debe hacerse de acuerdo a las caracteristicas con las cuz

una planta opera.

considero fijo el flujo de catalizador y a la temperatura de alimentacién del gaséleo variable, lo ¢
no es representativo de la realidad (Edwards y Kim, 1988). También, las cinéticas de reaccion
diferentes. Estas razones son suficientes para que se obtenga unicidad o multiplicidad en el modélt
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 estacionar
en ambos casos y cada uno de ellos se comporta de manera diferente ante las mismas perturbacio
Ademis, la planta opera en un punto inestable vy la producciéon de gasolina puede incrementa

manipulando algunas variables de operacién adecuadamente.

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

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

A
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en el cual la produccion de gasolina se incrementa considerablemente. La respuesta del estd
estacionario inestable es opuesta a lo que presenta ¢l estado estacionaric superior para las mis
perturbaciones, lo cual es provocado por las diferentes conversiones que se dan bajo e

circunstancias (Elshishini y Elnashaie 1990).

Existe un punto 6ptimo en el cual la producciéon de gasolina es mdaxima (Elshishin
Elnashaie, 1990); pero, desgraciadamente, la planta habria sobrepasado las restricciones de segurid
Asi, el mejor punto para operar es lo mas cercano posible, dentro de las normas de seguridad, al pu

donde comienza a aparecer el sobrequemado.
Para optimizar la operacion, se han implementado sistemas de control multivarialg
de control: concentracién de oxigeno, capacidad de compresion de aire, temperatura del regenerad

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

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

de operacion.

La pagina siguiente muestra un cuadro sinéptico con los principales modelos que

han realizado v las caracteristicas mds importantes de ellos.

AN\
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KURIHARA, 1967.

PROPONE UN MODELO COMO CSTR PSEUDOHOMOGENERO
PARA LOS BALANCES DE MATERIA Y HETEROGENEQ PARA
LOS DE ENERGIA. IMPLEMENTA UN ALGORITMO DE
CONTROL CONVENCIONAL Y OTRO DE CONTROL OPTIMO.

KULEGMAN, 1976.

ISCOL, 1970. SUGIERE UN MODELO PSEUDOHOMOGENEO. ESTUDIA SU
DINAMICA Y ENCUENTRA MULTIPLICIDAD.

ENG, ET. AL., ADOPTAN EL MODELO DE KURIHARA, AL CUAL SE LE

1974, IMPLEMENTA CONTROL PREALIMENTADQ NO LINEAL.

WOLLASTON, DEDUCEN UN MODELO EN FORMA FUNCIONAL PARA EL

ET.AL., 1975 GASOLEO Y COQUE Y REALIZAN SU SIMULACION.

LEE Y UTILIZAN UN MODELO DE KURIHARA MODIFICADO POR

ELLOS, CON EL CUAL EXISTE UNICIDAD EN UN RANGO DE
VARIABLES DE OPERACION DE INTERES.

ELNASHAIE Y EL-
HENNAWI, 1979.

ENCUENTRAN MULTIPLICIDAD CON UN MODELO DE DOS
FASES PARA EL REGENERADOR.

DE LASA Y
GRACE, 1979,

CONSTRUYEN UN MODELO DE DOS FASES PARA EL
REGENERADOR TOMANDO EL CUENTA LA REGION DEL
LECHO DILUIDO DEL REGENERADOR.

Mc. GREAVY Y
SMITH, 1984.

ANALIZAN LA DINAMICA DE UN FCCU ANTE
PERTURBACIONES EN LAS VARIABLES DE OPERACION,

KRISHNA Y
PARKING, 1985

PROPONEN UN MODELO DE DOS FASES TOMANDO EN
CUENTA LA REGION DE LECHO DILUIDO DEL
REGENERADOR.

EDWARDS Y KIM,
1988.

UTILIZANDO UN MODELO PATENTADO POR SHELL-FCC
ENCUENTRAN MULTIPLICIDAD EN UN RANGO DE INTERES
EN LAS VARIABLES DE OPERACION.

A\




CAPITULO 3 : MODELACION DEL FCC

ELSHISHINI Y MODIFICAN EL MODELO DE ELNASHAIE Y EL-HENNAWI Y
ELNASHAIE, 1990. | REALIZAN SIMULACION DINAMICA.

GROSDIDIER, ANALIZAN LA IMPLEMENTACION DE CONTROL
ET.AL., 1992, MULTIVARIABLE EN UNA PLANTA INDUSTRIAL DE FCC,

LOPEZ-ISUNZA, PROPONE UN MODELO DE LECHO TRANSPORTADO CON DO

1992, FASES EN EL REACTOR Y EN EL REGENERADOR.
ARANDES Y DE DEDUCEN UN MODELO TIPO CSTR PARA EL REACTOR Y El
LASA, 1992. REGENERADOR, ENCONTRANDO MULTIPLICIDAD EN UN

RANGO ADECUADO DE PARAMETROS.

* 3.2 MODELO UTILIZADQ.

El modelo describe el comportamiento dinamico del sistema reactor-regenerador

una unidad de desintegracion catalitica de gaséleos y la interaccion entre ellos, de acuerdo al diagr. :

esquematico siguiente:

gasoling +
[ gasesligerog

gases de combuslion - calalizador .
’:L‘ regeneradoc
e lecho luidizado
L /1] REACTOR DE LECHO
R AL Tl TRANSPORTADO
aire _._.__..#1 {/ .
calalizador
~—— gasoleo

desaclivade

N _DII}GF?/\M/\ ESQUEMATICO DEL SIS TEvia REACTOR-
REGENERADOR DE DESINTEGRACION CATALITICA DE GASOLECS,
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Se considera al reactor en dos partes: un lecho transportado (riser) donde el gasoh
vaporizado se mezcla con el catalizador caliente y las reacciones de desintegracién cataiitic'
deposiciéon de coque toman lugar, y una seccion superior donde los productos vaporizados .
separados deli catalizador con vapor de agua. La parte superior es modelada como un tanque conti

agitado sin reaccion,

El regenerador de lecho fluidizado estd modelado como un arreglo de react
continuos idealmente mezclados, emulsion y burbuja, los cuales intercambian calor y masa. Una f3
emulsién donde el coque depositado es quemado con oxigeno del aire para producir CO y COz.Pa?
del CO formado se transfiere a la burbuja, al igual que el CO,, y aquel puede ser oxidado a COy;

ambas fases.

La conexion entre el reactor y el regenerador estd dada por dos tubos verticales gj
i
transportan el catalizador sin ocurrir ninguna reaccion, donde no se consideran pérdidas de caloffizﬂw

_

El desarrollo del modelo esta basado sobre las siguientes suposiciones:

1.- El esquema cinético de las reacciones de cracking v deposicion de co
en este estudio fueron tomados del trabajo de Weekman y Nace (1968), el cual ya consider

desactivacion del catalizador por la deposicion de coque:

1
GASOLEQ mmmmmlliy GASOLINA

3 2

COQUEY
GASES LIGEROS

2.- La cinética para el regenerador considera la combustion de coque P2

producir CO y COg, y la posterior oxidacién de CO a CO,(Lopez-Isunza, 1992). El esquema estd dag

por:

A
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4
COQUE =iy (O

CO,

3.- Tanto el reactor como el regenerador se consideran adiabaticos, debidg

que el calor generado por el segundo es consumido por el primero (Lépez-lsunza, 1992).

4.- Se supone la formacidén de un solo tipo de coque en el reactor {Voorh
1945; Lee y Wekman, 1976; Lopez-Isunza, 1992).

5.- La cinética de oxidacion de CO es diferente para la fase burbuja y par
fase emulsiéon (Lépez-Isunza, 1992); ademas, la combustion del coque se Heva a cabo exclusivamert

en la fase emulsion del regenerador (Lopez-Isunza, 1992).

6.- La concentracidn de reactivos y productos dentro de cada particula

catalizador, asi como su temperatura, se considera uniforme (Prater, 1950; Lopez-TIsunza, 1992).

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

como una simplificacion del modelo (Lopez-Isunza, 1992).

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

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

9.- Los calores de reaccidn, energias de activacion, presion y las propieda

fisicas de los gases y solido son asumidas constantes.

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

AN
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Las concentraciones en el reactor fueron normalizadas respecto al gaséieo d
alimentacion y las del regenerador fueron normalizadas respecto a la concentracion de oxigen
entrada en fa fase burbuja (Ldépez-Isunza, 1992). En ambos reactores la concentracién de coque
normalizada con respecto a un valor maximo producido en el riser. Esta cantidad fue igual al 12% ¢

gasoleo, considerando conversiones del 80% en todos los casos {Pohlenz, 1963; Lopez-Isunza, 199
** El modelo adimensional del reactor es el presentado a continuacion.

~- balances de materia.

az, z ) -

gasdleo Wé-;‘-hé_c-‘a—ng,(xﬁx,)z,,e e (2
oz, oz

gasolina j+—a€—=[DgZKlZi-Dg]K2231e'pc (2%
Z, &

coque E£+u,%f=[m,xgi+m,xgge'ﬂf (29

corresponde a los términos de reaccion para cada componente donde la parte exponencial represe :

la desactivacion del catalizador por la deposicién de coque (Weekman y Nace, 1968).

-- balance de calor en el gas.

Iy,
E’ +—a? =ai(y_’-ys) 3

A



CAPITULO 3 MODELACION DEL FCC

a la posicion axial en el reactor. El lado derecho el lado derecho corresponde exclusivamente

transferencia de calor entre la fase gas y el sélido.

-- balance de calor en el solido.

D0, 20,5, -<Da(B Ky B RT3 Day B K 2yl €

El lado izquierdo representa lo mismo que antes; el primer término del lado derec
corresponde a la transferencia de calor entre el solido y el gas y el segundo término corresponde
calor absorbido por las reacciones endotérmicas de cracking, tomando en cuenta las c¢inétic

respectivas y la desactivacién del catalizador (término exponencial).

Las condiciones de frontera e iniciales son las siguientes:

=0 ZN(§.0)=Z($)ss0n N=A, B, C. A=gasoleo.
¥g($.0)=y($ Dasor Vo{£,0)=¥4(0eso B=gasolina.
¢=0 Za(0,t)=ya0(t); Zg(0,)=0; C=coque.
Zo(0,6)=Xo(1,t-51); |
Yg(0,0)=ygo(t); Ys(0,)=Ygo(t)

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

-- fase burbuja.

o RIKS, X, YKy, ~Xp)-2Dak, X, X
d‘l.‘ 028 O:‘ mt0,, O,‘ 2 1 GgXO,' CO'

dX oy,
dr t=RI( 'Xco,) +K (Ko, ~X co,) —DalKGgXO,‘X co,
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o,
- 2 _RI{ —XCO-_.‘) +K-(ka -Xcak)+DalK,‘XOkXco' 4 &
% =RI(Y:-Y,) +H(Y,-Y) +Da1ﬂquxakxco' “

El miembro izquierdo representa el cambio de la concentracion de cada componen

(ecs. 45-47) y de la temperatura de] gas (ec 48) con respecto al tiempo; el primer término del mleml?f‘

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

(ecs. 45-47) v el calor generado por la reaccion (ec. 48).

-- fase emulsion.

X, o
e .~ X0, ) KXo, ~Xo )~ [(K,+K)DayX . +—( )KDaXCO]X (4.. .

dXco, X e & :
g =R2(-X¢ )+ KXo, X co) 4'U‘}D"zxc,'(T__e)KGD"nx coMa,

ax
dt

Xeo,) +K_(X co,“Xco,,) + [K,Dazxc' +(ﬁ)KsD“1Xco,]xo,,

dxC‘ 0 € ( :
—=R2(X¢ -X.)-(K,+K)(——)Da X X, :
dt < 1-€ ‘o

(B K, +BKIDaX  +(-EIBK D Xco =Ko, (

T

El miembro izquierdo representa el cambio de la concentracién de cada componente (ecs. 49

A\
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y de la temperatura de la emulsién (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 intercambiﬁ'
masa (ecs. 49-52) y calor (ec. 53) entre las fases y el altimo es el término de reaccion y del calor genes
por las reacciones (ec. 53).

Las condiciones iniciales son las siguientes:

gas t=0 Xoug=1; Xcog=Xco2g=0; Yg=1
emulsion t=0 XO:le* I; Xcoe=x CO2e=0; Ye= 1 . Xce=2.5

3.3 SOLUCION NUMERICA DEL MODELO.

La solucion del modelo dinamico del reactor fue obtenida usando el método d

caracteristicas. Este método permite reducir un sistema de ecuaciones diferenciales parciales de
hiperbalico en un sistema acoplado de ecuaciones diferenciales ordinarias en tiempo (balances de

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

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

explicito. La integracién fue hecha a lo largo de las caracteristicas dadas por:

El término v, es el cociente de la velocidad de los solidos entre la velocidad de los gases

reactor.

La solucion del modelo del regenerador fue llevada a cabo utilizando un método Runge-

de cuarto orden explicito.
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L.os datos de operacién utilizados en la simulacién son los siguientes:

reactor (diametro, longitud)

regenerador (didmetro, longitud)
inventario de cat. en el reg. .
inventario de cat. en el reactor

gasdleo alimentado

flujo de catalizador

flujo de aire

Temperatura de alimentacion del gaséleo
Temperatura de alimentacion del aire

relacion catalizador-gaséleo (C/0)

L.os parimetros cinéticos del modelo son

AH,;=148 3 cal/gr
AH,=1027.0 "

AHa=1041.0cal/gr
AH =-1.85x10% *
AHg=-1.34x10% "
AHg=-7.86x10% "

A1=3I8.0cm3/mol-s
Ag=4500 "
A3=160.0 cm®/mol-s
A=3.60x1010"
Ag=5.00x1010"
Ag=2.08x10%

1.0s parametros adimensionales del modelo son

Dg,=3.012 Dg,=70.13
Day=5.592 Dw,=18.42
K 2=9.028 H=66.91
4=0.8 Ri=1.042
$1=0.0555 B,=0.3967
84=0.0120 B5=0.0869
Ben=2.18 v,=0.8

A\

0.8m, 30m
8.10, 5.2m
120,000kg
25,000kg
66.26kg/s
460kg/s
42kg/s
365°C
560°C
6-11

Ea;=1.49x10*cal/mol
Eay=1.71x10*
Eas=l.55x104cal/mol
Ea,=3.75x10* "
Eag=1.64x10* "
Eag=2.40x10%

Da,=2.793
Dw;=429.0
H,=0.1054
R2=1.565
£3=0.4020
B=0.0051
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4.-RESULTADOS Y DISCUSION.

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

discusidn 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
alimentacion del gaséleo, recirculacién de catalizador, cantidad base de coque y coeficiente
transferencia de masa en el regenerador.

4,- Se hacen perturbaciones dinamicas en las variables de operaci

recirculacion de catalizador, flujo de gaséleo, temperatura de alimentacion del gaséleo v tipo

gasoleo,

de alimentacion del gaséleo utilizado.
4.1 EL ESTADO ESTACIONARIO.

4.1.1 PERFILES AXIALES DE CONCENTRACION Y TEMPERATU
EN EL REACTOR.

La mayor parte de las reacciones de cracking del gasoleo se producen en la parte inic

del reactor, debido a la deposicion de coque, causando Ia desactivacién del catalizador observ
(Voorhies, 1945; Jacob, et.al., 1976; Venuto y Habib, 1978; Weekman, 1979) (Fig. 4). Al analizar e

A\



CAPITULO 4

RESULTADOS Y DISCUSION

comportamiento podria pensarse que la longitud total del reactor es muy grande, puesto que
mayoria de las reacciones se lievan a cabo en la zona inferior. Sin embargo, condicio
hidrodindmicas 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. Ademds, no existen datos reportados acerca
concentraciones de reactivos o productos a lo largo del reactor que puedan demostrar que reaime

la longitud del reactor no es la adecuada.

La transferencia de calor entre el catalizador y el gaséleo es rapida. Toda la ener
del solido es utilizada por el hidrocarburo para reaccionar, lo cual provoca que la temperatura
catalizador sea menor que !a del gas en gran parte de la longitud del reactor. Finalmente, debido a gf
la mayor parte del gaséleo ha reaccionado, ambas fases tienden a igualar su temperatura en la pa:'{ ;

superior del reactor (Fig. 5).

que el 60% de la conversion se lleva a cabo en los primeros 8.9 m del reactor, cuya longitud tota
de 27.43 m, aunque hay que senalar que los datos fueron obtenidos en 1949, cuando las zeolitas

eran siquiera conocidas (se utilizd0 un catalizador de silico-alimina, el cual tiene una men§

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 EI. TIEMPO.

En la simulacidn del modelo, el gaséleo es alimentado en forma de rampa hasta los
minutos, en donde el flujo se hace constante e igual a 40,000bdl/d (66.28kg/s; Lopez,Isunza, 199
Se supone una cantidad alta de coque inicial para cubrir los requerimientos iniciales de energia
reactor (Kurihara, 1967, Loépez-Isunza, 1992), lo cual simula aproximadamente lo realiz

industrialmente para el arranque del sistema reactor-regenerador.

El estado estacionario mostrado en las Figs. 6-11 fue alcanzado a los 20 minutos
tiempo transcurrido. Este difiere cuantitativamente respecto al abservado anteriormente de

minutos (Lépez-Tsunza, 1992). Esta discrepancia es debida al modelo del regenerador utilizadoenc

provoca respuestas mds rapidas cuando se presentan pertubaciones en las variables de operacion.

La temperatura inicial del sistema es de 700°C. Asi, existe energia suficiente para
la combustién de coque inicial se lieve a cabo, Esta combustion, a su vez, provoca que la temperaty

aumente todavia mas; sin embargo, al incrementarse el flujo del gaséleo la temperatura tiend

combustién de la gran cantidad de cogue que se produce en el reactor, porque la temperatura
todavia muy alta. Esto ocurre, aproximadamente, a los dos minutos, cuando el flujo de gaséleo

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

producido por su combustion en el regenerador es suficiente para proveer la energia requerida
las reacciones de cracking, condiciones en las cuales se considera que el sistema se ha estabilizado

un estado estacionario (Fig. 10).

A
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El fenémeno discutido en el pirrafo anterior es muy interesante si se analiza
conjunto con los perfiles de concentracion del regenerador (Figs. 8 v 9). El segundo punto méxi
de temperatura coincide con el observado en la concentracion de coque, demostrando que, al ini
la cantidad de oxigeno existente es insuficiente para quemar el coque producido, a pesar de la elev
temperatura que se tiene. Por lo tanto, existe una cantidad mdxima de coque que puede producig
en el reactor y que el regenerador es capaz de quemar, la cual depende de la concentracion de oxig
en la fase emulsién. Es posible aumentar esa cantidad incrementado la transferencia de masa del
hacia la emulsién, porque en el gas existe todavia una cantidad significativa de oxigeno que puede
utilizada para la combustion. De acuerdo a esta, podemos concluir que el comportamiento inicial &
sistema depende en gran parte del coeficiente de transferencia de masa del gas a la emuls
(McGreavy y Smith, 1984; Lopez-Isunza, 1992).

El riesgo de sobrequemado en este momento (2 los 2 minutos} estd dado por la alt
del pico mostrado en la concentracion del CO en ambas fases del regenerador (Figs. 8 y 9), a pesar

que la concentracion calculada es relativamente pequefia. De hecho, dependiendo de fos parimetgs

(Lépez-Isunza, 1992); esto es concluido en base a la pendiente de la concentracion de CO en am

fases.
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Fig. 10
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Fig. 10.- Perfil de temperaturas en el regenerador desde el tiempo cero hasta alcanzar el estad

estacionario.
4.2 MULTIPLICIDAD.

La unidad de cracking catalitico ha sido ya analizada respecto a este comportamie

AN
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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 parimetros o
operacion. Edwards y Kim (1988) predijeron muitiplicidad utilizando un modelo empirico propie
de Shell Co. Ademads, Arandes y de Lasa (1992) demuestran multiplicidad para dos tipos de gasol

distintos.

Para Lee y Kulegman (1973), el modelo de Iscol presenta multiplicidad debido a _
término cubico de temperatura que contiene una de las ecuaciones de formacién de coque.
embargo, el método utilizado por ellos no parece ser muy realista (Edwards y Kim, 1988). ya que
flujo de catalizador permanece constante y lo que se varia es la temperatura de alimentacion
gaséleo; por el contrario, ésta es la forma tipica 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; K urihara, 1967; McGreavy v Smith, 1984) de modo que la conclusion bas

.<

investigaciones sobre el tema en fechas posteriores a 1973 han determinado que la multiplicidad exi

en un rango de pardmetros de interés practico,

La teoria puede o no ajustar con la realidad de un proceso; existe una inequiv
diferencia entre la teoria y la practica (Lee vy Weekman, 1976); sin embargo, hay al menos t
requerimientos para que el analisis de este fenoémeno sea valido: suposiciones correctas, opti
representacién del modelo, y que los resultados ajusten a la experiencia industrial (Edwards v K
1988). Asi, las conclusiones obtenidas dependen integramente del modelo utilizado y de
suposiciones que éste lleva implicitas (Lee y Weekman, 1976; McGreavy y Smith, 1984; Edward
Kim, 1988).

Con el fin de estudiar la posible existencia de varios estados estacionarios en
presente modelo, se hicieron simulaciones variando la temperatura de alimentacion del gaséleo (

como condicién inicial, hasta alcanzarse el estado estacionario.

Siguiendo la teoria clasica de multiplicidad para un RTCA (Bilous y Admunson, 196

se graficé el calor generado y el calor removido versus la temperatura, exclusivamente para

A
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regenerador. Los resultados muestran un solo punto de interseccién, y acorde con las pendien
corresponde a un estado estacionario estable. El correspondiente a las condiciones del sistema cuan

estd apagado no se muestra en Fig. 11.

Si se utilizara el mismo criterio que los autores sefalados anteriormente para decidi
si la multiplicidad existe, la Fig. 11. demostraria que solo hay uno y solo un estado estacionario p
un rango de valores de pardmeros operacion de interés practico. Sin embargo, también de
considerarse como un estado estacionario mas cuando el sistema estd apagado, aun si las reaccio
de cracking que se llevan a cabo bajo esas circunstancias son despreciables, Asi, el FCC prese
multiples estados estacionarios y el punto donde la planta opera es estable (Elnashaie y El-Henna
1979).

Para corroborar la estabilidad del estado estacionario en operacion, se realizo el anil
de estabilidad local (Bilous y Admunson, 1963) para las ecuaciones del regenerador: se linealizs
sistema simultineo de ecuaciones diferenciales ordinarias que representan el modelo del regenerac%gg
alrededor del estado estacionario donde se trabaja, con lo cual se obtiene un sistema de 9 ecuacio
diferenciales ordinarias lineales; como el andlisis se hace en estado estacionario las derivadas son cé
obteniéndose un sistema de 9 ecuaciones lineales simultdneas. Los coeficientes de tal sistema for
una matriz de 9x9 cuyos valores propios demuestran si el estado estacionario es estable o no.

encontraron los siguientes valores propios de la matriz correpondiente;

-.64277 -.82238 -1.71245
-8.84943 -18.88163 -19.11043
-21.40913 ~76.18965 -128.1572

Estos valores demuestran, nuevamente, la estabilidad del estado estacionario donde

lleva a cabo la operacion, debido a que todos ellos son negativos (Bilous y Admunson, 1963).

AN\
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El desarrollo del modelo simulado aqui supone al regenerador vy al reactor adiabatic

el hecho de que el sistema esté en un estado estacionario implica que el calor producide e

regenerador es exactamente el mismo que se utiliza en el reactor. Ademas, la dinamica del sistema el

o

dominada por el regenerador. Por estas razones se infiere que el andlisis hecho al regenerado

extrapolable al sistema completo; asi, existen tres estados estacionarios y la planta opera en el superij

el cual es estable.

0.500 .
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Fig. 11.- Representacion de grifica de la multiplicidad para el regenerador exclusivamente,
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4.3 VARIACION DE LAS CONDICIONES INICIALES.
4.3.1 CANTIDAD BASE DE COQUE.

En ambos reactores la concentracién de coque fue normalizada con respecto a un vaj
maximo que se produce en el reactor. Esta cantidad asumida es igual al 12% del gasoleo, considera
conversiones promedio del 80% del gasoleo en todos los casos (Pohlenz, 1963: Lopez-Isunza, 199

Este parametro fue variado con el fin de determinar la sensibilidad del modelo.

La respuesta del reactor estd acorde con lo esperado (Fig. 12), no asi la del regenera&g

las concentraciones de los gases y las temperaturas no son constantes. Se explica porque el aume

a mayores cantidades de oxigeno remanente.
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4.3.2 COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE MASA.

La variacién del coeficiente de transferencia de masa (K,)del regenerador no afe
el comportamiento del reactor (Fig. 15). La cantidad de coque remanente sobre el catalizador es
pequefia, y su variacién respecto a este parametro también lo es, de modo que la actividad de ¢

particula en el reactor es casi constante.

En el regenerador, al aumentar K, se incrementa el paso de materia entre ambas fa
Por esa razén la concentracion de oxigeno en la fase emulsién se eleva debido a que se transfiere
cantidad de masa del gas a la emusién, a pesar de que la cantidad de coque disminuye al reaccio
con aquél. De la misma forma el CO y el CO4 disminuyen en la emulsién porque se transfieren
burbuja (Fig. 16).

El reactor demuestra que, independientemente del valor de Ky, la cantidad de co
producida siempre es la misma; por lo tanto, el calor producido en el regenerador tendera a
constante. Si en cada caso el calor generado es el mismo, se espera que la temperatura final tamb
lo sea, vy de hecho lo es, como puede verse en la Fig. 17a. Sin embargo, esto no sucede con
temperatura maxima observada, la cual tiende a ser mayor al aumentar el Ky, porque el co
remanente al inicio (mostrado en la Fig. 9) se quema hasta consumir todo el oxigeno de la emulsi
si el Ky es mayor existird una mayor tranferencia de oxigeno a la emulsién, y por consecuen
existird una mayor cantidad de oxigeno para quemar el coque, dando lugar a que ese valor mdxi
en la concentracion de coque disminuya, provocando que la temperatura en ese mismo instante

incremente (Fig. 17b).

Esto difiere cuantitativamente respecto a lo observado por otros autores (Lépez-Isun
1992), ya que ahi se muestran temperaturas mucho mas altas en el regenerador, asi como
diferencia apreciable en la temperatura de la emulsién para diferentes valores de Ky (20C p
0.2<K<1.5). Esa diferencia de temperatura se debe a la combustion 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 DIFERENTESTEMPERATURASDEENTRADA D
GASOLEO (T,).

La busqueda de un punto de operacion 6ptimo fue realizada variando la temperat

de entrada de gasoleo (T,) en un rango 315 a 372°C y la relacion formada por el cociente del f1
de catalizador sobre el flujo de gaséleo (C/QO) para un rango de parametros donde fenémen
indeseables no se presentaran (sobrequemado). En todos los casos el flujo de gasdleo (Q) permane

constante, asi como los demds parametros del modelo y las condiciones de operacion.

Como se ha visto anteriormente, existe una temperatura de entrada de gasoleo mini
por debajo de la cual el sistema no enciende, independientemente de la relacién C/0. Este valo
encuentra entre los 340 y 365°C. Al aumentar T, una mayor conversién hacia gasolina se obtiene
igual que una mas grande cantidad de coque depositada sobre el catalizador y una temperatura
elevada en ambos reactores, Lo mismo sucede cuando aumenta la relacion C/O. Pequeiios valores
C/0O disminuyen la conversion debido a la baja proporcién de catalizador por unidad de peso

gasoleo, lo que produce menos coque, y por consiguiente, una temperatura menor.,

Durante el arrangue, existe una temperatura de entrada maxima para la cual
fendmeno de sobrequemado es predicho. De hecho, los rangos presentados en las graficas 18
fueron construidos para valores de T,de tal forma que no se presentara el sobrequemado. Parael ¢
de T,=372°Cpara C/O mayores de 7.2 se presenta el sobrequemado, y para T,=365°C valores de C

mayores de 7.75 provocan el mismo fendémeno.

De lo anterior se obtiene que existe un valor 6ptimo de T, correspondiente a
relacién C/O que maximiza la conversién hacia gasolina (Lopez-Isunza, 1992). Desgraciadamente
planta la relacidn C/O nunca es constante, porque el flujo de catalizador es utilizado como varia
de control (Pohlenz, 1963; Kurihara, 1967; MrGreavy y Smith, 1984). Asi, se recomienda precalen:

el gasoleo al maximo, pero dentro de un rango de seguridad, para obtener mayores rendimientos

Leey Kulegman(1973)demuestran un comportamiento semejante para distintos valo

AN
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de C/0, solo que en su ¢aso la variable que se mueve es el flujo de gaséleo (O): si C/O se increm
la temperatura global se eleva, aumenta la cantidad de coque formada en el reactor y aumenta el coq
remanente sobre el catalizador que sale del regenerador. Lépez-Isunza (1992) muestra
comportamiento similar; aun cuando la temperatura de alimentacion del gaséleo es menor de 34
el sistema alcanza a encender y conversiones a gasolina arriba de 0.5 son obtenidas para valores
C/0O mayores de 8. El parametro de recirculacion interna de catalizador que contiene el modelo
regenerador (Lépez-Isunza, 1992) amortigua los cambios energéticos en el balance de calor total enj
el reactor v el regenerador ante diferentes perturbaciones; por eso, la temperatura real de entrada ~
catalizador en el regenerador no es la que tienen las particulas que salen del reactor, sino el prome
que incluye la temperatura de la recirculacion interna y la que realmente tiene el cataliza.'

proveniente del reactor; asi, la particulas entran mds calientes al regenerador.



b3T

CAPITULO 4 RESULTADOS Y DISCUSION

(T=00) Fig. 18

CONC. GASOLINA

540 315

Fig. 19

0 .

B+ (T=%C) 372
265

4

1.2+
1.0+
0.8+

0.6+

T

CONC. COQUE REACTOR

0.4

0.2 1 340
315

C/0

Figs. 18 y 19.- Perfiles de concentracién del gasolina y coque a la salida del reactor en estad

estacionario para diferentes valores de C/Oy T,

A\




CAPITULO 4 RESULTADOS Y DISCUSION

525 4 (T:OC)/ 372 sy Fig. 20
5004
O _
3 475+
o (°C)
L4504
3
= A
o 4201
(]
M.
= 400 +
-
3754 240
- 315
350 ; } | } +
700+4=2C) 370 Fig. 2
= - 385
o
; ohiy+
3 ey
= 800+
= (00)
5501
x:i':
% so04d
—
gj;
T 450
Q.
E 400 + 340
375
350 a { : { :
o 7 = 9 10 11
C/0

Figs. 20 y 21.- Perfiles de temperatura a la salida del reactor y en el regenerador en estado

estacionario para diferentes valores de C/Oy T,

A




CAPITULO 4 RESULTADOS Y DISCUSION §

1.0 4(r="C) 315 Fig. 22
_ 340
O
7 0.9 +
=
o 0.81
O
&
& 0.7+
>
O
- 0.6 __\
= ———
= 05 365
- 372
0.4 % % ! ; —
(T=0C) Fig. 25
o
* -

2 o6 /340

e 0.04 -

\

C/0

Figs. 22 y 23.- Perfiles de concentracion de oxigeno y coque en la fase emulsion del regenerad

en estado estacionario para diferentes valores de C/O y T,

A\



CAPITULO 4 RESULTADOS Y DISCUSION

4.3.4 TEMPERATURA DE ENTRADA DEL GASOLEQ.

Tratando de averiguar la temperatura de alimentacién 6ptima para un flujo promed

de catalizador (460kg/s) se hicieron simulaciones variando este parametro (T,).

Elsistema reactor-regenerador necesita una cantidad de energia minima, sobre la ¢
las reacciones de desintegracion catalitica se lleva a cabo (Kurihara, 1967, Lopez-Isunza, 1992). E
cantidad de calor puede ser proporcionada adecuadamente a través de la variacion de T,. Para valo
bajos (menores de 340°C) el sistema no enciende y para valores altos (mayores de 367%C) se prese
el sobrequemado en el arranque. Esto corrobora lo descrito en la seccion anterior, pero de manera

cuantitativa (Figs. 24-26).

Para el rango de 340<T,<367 se obtienen diferentes conversiones. Al aumentar
aumentan la produccion de gasolina, coque y la temperatura del reactor. Por lo tanto, entre mayor
T, mayores conversiones son obtenidas; sin embargo, hay una limitacién en el valor de T, el cual e
dado por la temperatura del regenerador. Si se tienen temperaturas altas se Qquema mucho mis co

y se producen concentraciones de CQO altas; esto es indeseable porque el CO puede oxidarse eleva
1963; Wollanston et al, 1974; Edwards y Kim, 1988),
En la figura 26(b) se observa como la concentracion de coque se eleva para llegar a:

maximo y luego disminuye hasta un minino para después volver a incrementarse. La elevacion ini

se presenta porque el regenerador no tiene una temperatura adecuada, y por consigueinte, va deja

remanente en el regenerador (Punto B) hasta que se produce el sobrequemado (no mostrado).

Este fenémeno es interesante, ya que cuando el FCC estd en un estado estacionari

AR\
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velocidad de produccién de coque en el reactor es igual a la velocidad de consumo del mismo e

regenerador, En la figura 26(b) se pueden observar dos puntos criticos donde esta igualdad se cum
(puntos A y B, aunque esta igualdad se cumple en cada estado estacionario encontrado}, o
corresponde a dos estados estacionarios distintos, pero con condiciones de operacién muy similar

comprobando la existencia de la multiplicidad explicada anteriormente,
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CONCENTRACION
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Figs. 24 y 25.- Perfil de concentracién vy temperatura a la salida del reactor en estado estaciona

para diferentes valores iniciales de la temperatura de alimentacién del gaséleo (T,).
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Fig. 26.- Perfil de concentraciones de la fase emulsion en el regenerador en estado estacionari

para diferentes valores iniciales de la temperatura de alimentacion del gasoleo (T)).
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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 seccién fue

del tipo escalén,
4.4.1 FLUJO DE CATALIZADOR.

Ei 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: Ia primer
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 aumento

la rapidez de extraccion de calor del regenerador, a pesar de la disminucién de la relacion C/O.

2.- Esto provoca una disminuciéon en la conversiéon y la temperatura en

reactor, produciendo menos gasolina y coque.

3.- Debido a la reduccion en la formacién de coque, la temperatura

regenerador baja aun mds, reduciéndose también la cantidad de CO y CO4 formados.

4.- Lo anterior da lugar a que la conversién en el reactor disminuya de nue

entonces se estabilice en un nuevo estado estacionario, donde la conversién y temperaturas obteni

50N MeENores.

5.- Si el aumento en el flujo de catalizador es mayor (>10%, a los 18 minut
esto provoca que Ja extraccion de calor del regenerador sea demasiade grande, de tal forma qu
proceso descrito en los puntos anteriores se lleva a cabo hasta llegar al estado estacionario

corresponde al sistema "apagado” (Fig. 28).
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i

Para el caso correspondiente a una disminucion en el flujo de catalizador del 10%:

los 20 minutos) Ia respuesta obtenida se desarrolla de la siguiente manera (Figs. 29 y 30) :

1.- La temperatura del regenerador aumenta como resultado de una reduce

en la rapidez de extraccién de calor en el regenerador, a pesar del aumento de la relacion C/QO.

2.- Esto provoca una inmendiata elevacion de la temperatura en el reacto

por consiguiente, un incremento de la conversién hacia gasolina y coque.

3.- Como ahora se produce mds coque, la temperatura del regenerador aume
todavia mads, incrementandose, también, las cantidades de CO y CO,; formados, aumentando
cantidad de coque remanente depositado sobre el catalizador, debido a que ahora se produce mas

el reactor.

4.- Lo anterior da lugar a que la temperatura del reactor aumente de nue o
incrementindose la conversion, y asi hasta que el balance de calor entre el reactor y regeneradorE B

estabiliza.

Si la perturbacion es pequefia v se invierte a un cierto tiempo (a los 50 minutos)
sistema regresa a su estado estacionario original (Fig. 29 y 30). Este fenomeno se da tanto p
aumento como para una disminucion en el flujo de catalizador, lo gue demuestra que la operacion
sistema a lazo abierto es estable para cierto rango de perturbaciones; sin embargo, si la perturbac
hecha es grande (mayor del 9%) y ésta no se corrige dentro de un tiempo limite, el sistemna no regr
al estado estacionario original (mostrado mas adelante). Esto sugiere que existe un tiempo critico

correccion de perturbaciones para el cual es posible regresar al estado estacionario original.

Al aumentar la recirculaciéon de catalizador en un momento dado, Kurihara (19§;
obtiene el mismo comportamiento observado aqui; Elnashaie y El-Hennawi (1979) observan que
incrementa la conversion por la disminucién de la temperatura global del sistema, la cual destruy

gasolina hacia coque y gases ligeros; McGreavy v Smith (1984) obtienen un comportamiento simil;
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Elshishini y Elnashaie (1990) presentan el mismo comportamiento con un modelo modificado
Elnashaie vy El-Hennawi {1979): la temperatura del reactor baja, disminuyendo la conversién p
aumentando la cantidad de gasolina producida, tomando en cuenta que cada estado estacion
presenta una respuesta diferente; el modelo de Lopez-Isunza (1992) presenta inicialmente
incremento subito de la conversion y temperatura debido al aumento de la relacién C/QO, 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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Figs. 27 y 28.- Perfil de concentracién y temperatura a la salida del reactor para diferentes

perturbaciones dinimicas en la recirculacién de catalizador.
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Figs. 29 y 30.- Perfil de concentracion y temperatura a la salida del reactor para diferentes

perturbaciones dinamicas en la recirculacion de catalizador.
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4.4.2 TEMPERATURA DE ALIMENTACION DEL GASOLEOQO.
Como ya se vié anteriormente, T, es una variable muy importante y su manipulac
puede ayudar en mucho a mejorar la operacidon de una unidad de cracking catalitico, y ha s
utitizada como variable de control en simulaciones dinimicas (McGreavy y Smith, 1984). De hec
cualquier perturbacion en ella equivale a desplazarse a la izquierda o a la derecha de las Figs. 24-

Si se disminuye T, la respuesta obtenida es la siguiente:

1.- Al reducir T, en 25 (a los 20 minutos, Figs. 31-33) se extrae energ}

adicional al reactor, disminuyendo ta conversion 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 disminucion de su temperatura.

3.- Esto provoca una menor conversion, y por lo tanto, menos gasolina v coq

lo que da lugar a una menor generacion de calor, y asi sucesivamente hasta que el sistema se apag

4.- Cuando el sistema estd apagado la conversion de gasdleo es minima,
embargo, pareciera que todavia es muy grande, pero no es asi; el coque que aparece es el que que
remanente en el regenerador al momento que la temperatura comenzo a estar por debajo del vae
minimo donde se considera la transicién entre encendido y apagado. Inclusive, aun cuando
concentracion de gasoleo es constante, la correspondiente de coque continia ascendiendo porgu
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 perturbacion es corregida (a los 60 minutos) el sistema no regr
a su estado estacionario original, debido a que, como ya estd apagado, no hay energia suficiente p
que se lleven a cabo las reacciones de desintegracion catalitica ni las de combustién de coque (Fi

31 v 32). Aqui, se comprueba la existencia de un tiempo optimo hasta el cual, si la perturbacion
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corrige, el sistema se regresa a donde estaba inicialmente.

Si en cambio, ahora se disminuye T, en 109C (a los 20 minutos) la temperat

disminuye y la conversién hasta alcanza un nuevo estado estacionario diferente (Fig. 34).

Cuando se aumenta T, en 25°C (a los 20 minutos) ocurre un aumento general
temperatura debido a la energia adicional provista al reactor vy la conversion se incremefy
inmediatamente; por esto, la temperatura del regenerador se incrementa también produciendo
cantidad mayor de coque depositada sobre el catalizador. Una temperatura mas elevada aumenta
nuevo la conversion en el reactor. La temperatura global ha aumentado mas de los 25°C debido a g
la eficiencia del proceso es mayor, pero se han incrementado las posibilidades de que el fenomeno
sobrequemado se presente cuando e! regenerador no queme el coque con la misma rapidez con la g
el reactor lo produce. Si la perturbacidon cesa (a los 50 minutos) el sistema regresa al esta
estacionario inicial, lo que desmuestra, una vez mas, la estabilidad del sistema ante cierto tipo d¢

Y

perturbaciones (Fig. 35).

de gasolina. Sin embargo, se obtiene una respuesta inversa a la anterior cuando se trabaja en el est
estacionario estable superior.
Si el andlisis se basa en el comportamiento de un estado estacionario estable, las respuestas anterio

estin de acuerdo con lo observado en la simulacion realizada aqui.
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Figs. 31 y 32.- Perfil de concentracion y temperatura a la salida del reactor para una perturbac

en la temperatura de alimentacién del gaséleo.
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Fig. 33.- Perfil de concentraciones en la fase emulsion del regenerador para una perturbacion e

temperatura de alimentacion del gaséleo.
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Figs. 34 y 35.- Perfil de concentraciones a la salida del reactor para distintas perturbaciones en

temperatura de alimentacion del gasdleo.
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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 gasél

que ya no circula, a pesar del aumento de la relaciéon C/0.

2.- Esta cantidad menor de coque provoca que disminuya la temperatura

regenerador reduciendo de nuevo la conversién en el reactor.

3.- Este proceso de disminucion de temperatura se lleva a cabo hasta qu

balance de calor reactor-regenerador se estabiliza en un nuevo estado estacionario {Figs. 36 y 37

disminuir se aumenta el flujo, esto provoca que la conversién aumente, asi como la temperatura
reactor v la del regenerador, a pesar del decremento de Ia relacion C/0, tomando en cuenta qu

recirculacion del catalizador es mantenida constante.

del reactor disminuye provocando que I3 cantidad de coque formada sea menor; en este caso
temperatura del regenerador también disminuye y el coque sobre el catalizador regenerado
incrementa. Elnashaie y El-Hennawi (1979) observan lo contrario a Lee y Kulegman (1973) cuang
la planta opera en el estado estacionario superior. Para esta misma perturbacion, el modelo de
et.al. (1974} da una respuesta diferente a los demas: la temperatura global disminuye, asi com
conversion y el contenido de coque sobre el catalizador, pero no se llega a un estado estaciona
(perturbacién de 0.3%Y); cuando se lieva a cabo una perturbacion inversa (- 1%) la temperatura se el
y se llega & un nuevo estado estacionario después de 10 horas. Si se compara lo observado por Le

Kulegman (1973) con lo correspondiente de Eng et al (1973) existen discrepancias a pesar de

AN
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ambos utilizan el modelo de Kurihara (1967), solo que los primeros utilizan el modelo simplifica
y los segundos el modelo completo. Segun Eng et al (1974), Kurihara (1967) tomé valores arbitrar
de los pardmetros en sus simulaciones, los cuales tuvieron que ser estimados de nuevo en base a da
publicados en la literatura. Por lo tanto, ambas simuiaciones fueron hechas con distintos valores
las variables, lo cual es una buena razén para obtener distintos comportamientos, ademas del mod
diferente utilizado en cada caso. Aunado a esto, esta respuesta es muy diferente comparada co

obtenida por Elnashaie y El-Hennawi (1976), debido a que cada modelo considera diferen

suposiciones,
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4.4.4 DISTINTO TIPO DE GASOLEOQ.

Voohries (1945) demostré que 1a cantidad de coque depositada sobre el catalizador

aproximadamente una funcién logaritmica del tiempo de residencia de aquél en el reactor:

C,=AB" (3

donde © = tiempo de residencia y A y n son contantes que dependen del tipo de catalizador

gasoleo.

Weisz (1963) demostrd en su laboratorio que el decaimiento de la actividad
catalizador con respecto al tiempo podia describir adecuadamente el cambio en su actividad po
deposicién de coque. Una funcién de decaimiento ® es muitiplicada por la constante intrinsec
velocidad de reaccién para producir la constante de velocidad efectiva (Weekman y Nace, 1968). Co

& depende en gran medida del carbon depositado, el cual es funciéon del tiempo de contacto, es posi
deducir que la funcion de decaimiento es inversamente proporcional al tiempo durante el cua

catalizador estda expuesto al gasoleo de la forma siguiente:

Ketective PKintareca
dnCA
C = at." (Relacion de Voohries)
&t ™

® = exp (-at.) (Relaciéon de Weekman y Nace, 194

donde C = coque sobre el catalizador, t. = tiempo de residencia del catalizador vy a = coeficiente

decaimiento.

El parametro S del término exponencial que aparece en las ecuaciones 27-29 y 31
modelo del reactor es una forma adimensional de la constante o (Weekman y Nace, 1968) que aparé
en el pdarrafo anterior, y puede ser utilizada para simular diferentes tipos de gasdleos en

alimentacién.
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Cuando se cambia a un gaséleo mds ligero (aumento det valor de S en 2.5 y 6.25%; Fig

38 v 40, a los 25 y 40 minutos respectivamente), se presenta el siguiente comportamiento:

I.- Existe una reduccién en la formacion de coque y de gasolina, aumenta

momentineamente la temperatura debido a la diminucién de la extraccion de calor po

endotermicidad de las reacciones de cracking, produciendo un catalizador mds limpio e

regenerador debido a que hay menos coque depositado y al aumento de la temperatura.

2.- Esta disminucién de coque provoca una posterior reduccién de

temperatura del regenerador, aumentando la cantidad de coque remanente sobre el catalizador.

o
-
:

3.- Estadisminucion de temperatura y un catalizador menos activo provoca

la conversién en el reactor descienda, dando menos coque y gasolina de nuevo.

4.- Una menor produccion de coque provoca, nuevamente, una tempera

menor en el regenerador; vy asi, hasta que el sistema se estabiliza en un nuevo estado estacionaj
diferente.

observado es el contrario al descrito, y se muestra en las Figs. 39 y 41 (a los 30 y 40 minutos).
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4.4.5 CONTROL RETROALIMENTADO CONYENCIONAL.

Cuando al modelo se le implementa un sistema de control retroaliment
Proporcional-Integral y el sistema es afectado por un aumento tipo escalén de 1.5°Cen la temperat
de alimentacién del gaséleo (T,) el sistema a lazo cerrado responde de la siguiente manera (Fig.
a tos 40 minutos):

1.~ El aumento adicional de energia provista por la mas elevada temperat

del gasdieo alimentado provoca un aumento general de temperatura del sistema.
2.- El control del reactor aumenta el flujo de catalizador para extraer el cal

adicional suministrado por la perturbacion para disminuir la temperatura hasta el valor deseado

estado estacionario inicial.

4.- EIl reactor se estabiliza en e] valor deseado de la temperatura, pero

temperatura del regenerador comienza a oscilar con una amplitud muy grande debido a la b

cuando baja T, o se alimenta un gaséleo mas ligero, se produce menos coque y por lo mismo
temperatura tiende a bajar. El control del regenerador, entonces, aumenta el flujo de aire para que
coque y su calor de combustion aumente la temperatura. Si en condiciones normales el co
remanente es muy poco, al disminuir T, 0 cambiar de gaséleo a uno mas ligero se produce me
coque y el aire alimentado tiene a subir por la accion del controlador para disminuir un coque
ahora se produce en menor cantidad; esto explica porque se presentan amplitudes tan grandes en

flujo de aire. Si la cantidad de coque remanente fuera mayor, el catalizador liegaria al reactor me

A\



CAPITULO 4 RESULTADOS Y DISCUSION

activo produciendo una conversion menor, pero la amplitud de las oscilaciones presentadas por

controlador de flujo de aire serian de menor magnitud. :“

Este esquema de control! no puede eliminar la variacion relativa en Ia temperatura ¢

regenerador y el flujo de aire en un corto tiempo. Este fen6meno es extremadamente indesea

posible obtenerla v el valor deseado de la temperatura no puede ser alcanzada en un tie

razonablemente corto.
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5.- CONCLUSIONES.

CONCLUSIONES PARTICULARES.

l.- La conversion se lleva a cabo en la parte inicial del reactor debido a

desactivacion del catalizador por la deposicién del coque.

2.- El tiempo de estabilizacién del sistema reactor-regenerador disminuye con

modelo mas 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 maltiples estados estacionarios, y el correspondiente donde
sistema opera es estable. Otro estado estacionario corresponde al que se obtiene cuando el sistema
considera apagado. El estado estacionario intermedio e inestable no aparece debido a gue

localizacién requiere de un andlisis mas exhaustivo que el realizado en este trabajo.

5.- El modelo del regenerador es muy sensible al parametro utilizado para normali

la concentracién 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 alimentacion del gaséleo debe
mavor de 345°C.

8.- Al aumentar la relacion (C/O) aumenta la conversion y la temperatura global

sistema y si se disminuye la respuesta es inversa.

9.- Al aumentar la recirculaciéon de catalizador la temperatura baja al igual gu
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conversion en el reactor. Si la recirculacién disminuye, el efecto es el inverso.

11.- Si se aumenta T, aumenta la temperatura global del sistema en una magni

mayor que el tamaiio de la perturbacion aumentando la conversion en el reactor.

b4
12.- Si el flujo de gaséleo disminuye la conversién del reactor también lo hace,

como la temperatura global del sistema.

13.- Un sistema de control retroalimentado convencional del tipo P-1 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 erratico.

CONCLUSIONES GENERALES.

a) La dindmica estd dominada por el regenerador.

b) El modelo del regenerador propuesto aqui da respuestas mas rapidas que un mo

anterior {Lopez-Isunza, 1992}, pero las respuestas dingmicas se reproducen adecuadamente en for

cualitativa.

que se presente el sobrequemado.

d) Cualquier perturbacion que provoque un aumento general de temperatura aument :_ ¢

la conversién a gasolina y coque en el reactor, y aumentari 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 corregé

en cierto tiempo, el sistema se estabiliza en el estado estacionario original; si no, el sistema se estabil

Il
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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 caracteristicas dinidmicas mostradas por mode]

anteriores y plantas industriales.




NOMENCLATURA.

ap=(1-¢,)ha,Lr/e,upCy

a,=(1-¢,)hayLr/upgCp,

a,=superficie externa por unidad de volumen de catalizador (cm%*cm3).
Cogg°=concentraciénie oxigeno a la entrada (mol/cm?).
C.°=concentracidon base de coque (% en peso).

Cmax=maximgxantidad de coque contenida en el gaséleo.

Cp=capacidad calorifica del gasoleo (cal/grC).

Cpas=capacidad calorifica del catalizador (cal/gr<C).

Cpg=capacidad calorifica del aire (cal/gr-°C).

C/O=relacién flujo de catalizador a flujo de gaséleo (Ib/hr)/(1b/hr).
Daj=trgK 4 °Cozg

Das=trgrprMcK 4 °Cc°

Dg1=p5K1'°Lr/eau

Dgz=pgK1°yaopLr/csu

Dw1=pgK 1 °Ya020’Lr/Crnax

Dwy=pgK 1 °Y At L1/€Crnax

AE=energia de activacion (BTU/mol-1b).

h=coeficiente de transferencia de calor gas-s6lido en el reactor (cal/molcm?°C).

hpe=coeficientede transferencia de calor burbuja-emulsién (cal/molcm?°C).
Hg=trgrhay/pp,Cpg

Hg=tgrghay/p,Cps

K1'°,K4'°constantes de Arrhenius para las reacciones del esquema pdg. 41.
kj, kg 3=A, B, C; n=02 CO, COy constantes de Arrhenius.

Kj=kj/K49=A, B, C.

K y=kn/K1h=0, CO, CO,,

kn=coeficiente de transferencia de masa emulsién-burbuja (1/seg).

K m=Kkmavtrgr=coeficientbe tranferencia de masa adimensional.

Lr=longitud del reactor(cm).

M_.=inverso del peso modecular del coque.
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n=exponente de decaimiento (0.65, relacién de Voohries).

Ri=trgr/trg

R2=1Rgr/tRe

trgr=tiempaode residencia del sé6lido en el reactor (seg).

trg=tiempode residencia del gas en el regenerador (seg).

tre=tiempode residencia de Ja emulsion en el regenerador (seg).

Tg, Tetemperatura del gaséleo y catalizador en el reactor (°C).
T.,=temperaturainicial de la fase emulsion a la entrada del reg. (C).
T,,=temperaturadel reactor (°R).

u=velocidad del gaséleo en el reactor (cm/seg).

u,=velocidad de solidos en el reactor (cm/seg).

X=conversion del gasoil (volumen).

Xpi=concentracionadimensional en la burbuja; i=04, CO, COy

X j=concentracion adimensional en la emulsion; i=04, CO, COy
X.=concentracion adimensional de coque en la emulsién.

X =conc¢entracién adimensional en la emulsién z”=0 y r=0.

X °=concentracionadimensional de coque a la entrada en la emulsién.
X,z%=concentraciomdimensional de oxigeno a la entrada en la emulsion.
Xoa’g=concentracioradimensional de oxigeno a la entrada en la burbuja.

Yy, Y.=temperatura adimensional de la fase burbuja y emulsion en el reg (C).
Y¢g=temperaturaadimensional de ia burbu ja a la entrada del regenerador.

Y° =temperaturaadimensional de la emulsién a la entrada del regenerador.
Ye=Tg/ Teor

¥6=Ts/ Teo. :
WHSV=peso total de alimentacion por hora(lb/hr)/cantidad de catalizador dentro del reacts:

en cualquier instante (hr™1).
z'=distancia axial en el reactor (cm),

Z;= concentracion adimensional del componente i en el reactor (i=A, B, C)



Letras Griegas.
B=parametro de desactivacion del catalizador por deposicion de coque.
8:=(AHn)YAoP/PECpsTeo n=A, B, C.
8,=(-AH;)Co24/€yCPgTeo(1-€5) =02, CO, COy
eg=fraccionvacia en el reactor.

e=fraccion vacia en el regenerador.
{=z'/Lreg. .
p=densidad de la mezcla de hidrocarburos (gr/cm3).

pg=densidad del catalizador en el reactor (gr/cmd).
pp=densidad del aire en el regenerador (gr/cm?).
px=densidad del s6lido en el regenerador (gr/cm?).
T=t/tRs-reactor

Up=ug/s

Subscriptos.
A=gasoleo.
B=gasolina.

C=coque.
b=burbuja.
e=emulsién.
g=gas.
s=solido.

sso=estado estable a t'=0,
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APENDICES

APENDICES.

Apéndice A, Recomendaciones para trabajos a futuro.

s

s

L . . sane et

tomadas con el fin de simplificar el tratamiento matemdtico y de modelado para la realizacion de:lg::
:

El modelo del sistema reactor-regenerador utilizado aqui posee limitaciones que fue

simulacién correspondiente.

saber:

los diferentes tipos de coque que se forman.

2.- Comparar que tan grande se presenta la dispersion axial y radial observadas (Yatg
1988).

3.- Predecir los efectos del envejecimiento, atricién y cambios en la actividad

catalizador sobre la selectividad a gasolina y por la temperatura.
4.- Incluir el término de calor de vaporizacién del gasoleo en el reactor.

5.- Evaluar el efecto de mezclado en ambos reactores, tratando de identificar posi

zonas muertas o retromezclado.

6.- Inclusidn de la zona del lecho diluido para el regenerador, va que puede tener R :

importante influencia sobre la conversion total de la unidad (De Lasa vy Grace, 1979).
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7.- Tomar en cuentra el tamafo de burbuja debido a que ésta tiene una influencia v

sobre la transferencia de masa en el regenerador.

8.- Considerar la region denominada "fase nube" en el regenerador gue aparece en

lecho fluidizado tipico (Kunni v Levespiel, 1969},

9.~ Llevar a cabo perturbaciones en las variables de operacién en diferente form

compararlas entre ellas: escalén, 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.- Implementar un sistema de control mas eficiente considerando los mismos esque

de control, o bien, optar por diferentes lazos para ambos reactores.

como se va a comportar el sistema ante cierto tipo de perturbaciones.

3.- Aumentar el nimero de lazos de control tal y como se ha hecho industrialme
(Grosdidier, et.al., 1992),

Apéndice B. Desarrollo del modelo dimensional del regenerador.

A continuacién se presenta la deduccién del modelo del regenerador, asi como

eleccion de las variables tomadas para llevar a cabo la adimensionalizacién.

En el caso del modelo del reactor, la deduccién del modelo original deber4 consuita
con el autor. (Felipe Lépez Isunza, Universidad Auténoma Metropolitana Iztapalapa, Departame
de Procesos y Hidraulica, Apartado Postal 55-534, México 09340, D.F.} y en las referencias 28 yE 7
de la bibliografia.
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donde

E! modelo del regenerador es como sigue (de acuerdo a ref. 36 y 37}

-- Balance de materia, fase gas (oxigeno):

dc , q
Vx—o‘!dt =F(C5, ~Co,)*V ko (Co, (1-e¥e)~Co, )2V KeCo, Coo,

Vg = volumen de la fase gas (cm®).

Cg = concentracién en la fase gas (mol/cm® gas).

C. = concentracién en la fase emulsién (mol/cm® emulsion).
t = tiempo (seg).

Fg = flujo de la fase gas (cm¥/seg).

k,a,= coeficiente de transferencia de masa (1/seg).

¢ = fraccion de la fase gas (cm® gas/cm® totales).

k' = constante de reaccién (cm® gas/mol-seg).

Las ecuaciones correspondientes a los balances de CO y CQO;son semejantes a I’

pueden deducir por analogia,

donde

-- Balance de calor fase gas (temperatura):

dT
PV, E = CPF (T TV AT TV (A KCo Coo,

pp= densidad de la fase gas (gr/cm?).

Cpg = capacidad calorifica del gas (cal/gr-).

Tg = temperatura (C).

hga, = coeficiente de transferencia de calor (cal/cm3 gas-C-seg).

-AH = calor de reaccion (cal/mol).
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-- Balance de materia, fase emulsién (oxigeno):

dC . " 1
v, d‘:z' =F(Cg,,~Co,)*kua,V (Co, (e/1-)-Co )-[ki+kDV,p ML + -V Cco)Co,

donde
V., = volumen de 1a fase emulsién (cm®).
C. = concentracién en la fase emuisién (mol/cm3® emulsion).
Cg = concentracion en la fase gas (mol/cm3 gas).
t = tiempo (seg).
F. = flujo de la fase emulsion (cm® emulsion/seg).
kmay= coeficiente de transferencia de masa (I/seg).

k' = constante de reaccion (cm3/mol-seg).

Las ecuaciones correspondientes a los balances de CO y CO4son semejantes a |’

pueden deducir por analogia.

-- Balance de materia, fase emulsién (coque):

dc,,

Mp,V—=M,p FL(C -Cc)-V (ko ML Xy,

donde
o= densidad fase emulsion (gr/cm® emulsion).
C..= concentracién de coque (gr coque/cm® emulsion).
k' = constante de reaccion (cm® emulsién/mol-seg).

M_ = inverso del peso molecular del coque (mol/gr coque).
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-- Balance de calor, fase emulsién {temperatura):

dT,
p pCpchj =p pCptFt(T:-T,) +h¢avVe(Tg-T,)+[((-AH D +(-AH kYo M CVGCC‘+(-AH‘)kgV‘CmL]C 0,

donde
Cp. = capacidad calorifica de la fase emulsién (cal/gr-°C).
T, = temperatura de la fase emulsion (°C).
h.a,= coeficiente de transferencia de calor (cal/cm® gas-°C-seg).

-AH = calor de reaccidn {cal/mol).

Las variables adimensionales elegidas estan basadas en los trabajos publicados

Lopez-Isunza (1991, 1992) y son las siguientes:

Taq= Y4/ Fg = tiempo de residencia de la fase gas.

T,¢= Vo/F.= tiempo de residencia de la fase emulsion.

Teng ¥ gr/Fyg= tiempo de residencia del reactor.

K= knd g, coeficiente de transferencia de masa adimensional.

K ;= k';/k°¢e constante de reaccién adimensional con respecto a la cte. de reaccion p
la reaccion numero cuatro a T°.

Xig= Cig C2¢ concentracion adimensional de la fase gas.

Xje= Cie(1-€)/eC 0= concentracion adimensional de la fase emulsion.

Da; = k%C°0ggTrmonumero de Damkdoler.

Daj = k%p M C° rgg,numero de Damkdler.

R1

]

TSno/Tan

R2 = 75p0/Tge

8, = (- AH;)C0gpxCpT°

Bsy= (-AHgg)C %024/ pnCpPgT°

H, = haygg,,/p,Cpg coeficiente de transferencia de calor adimensional fase gas.

H, = hags,u0,Cp, = coeficiente de transferencia de calor adimensional fase emulsi
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Fg= 0.65Fg
Ve==.65Vg+ V,
F.= =.65Fg+F,

Introduciendo las variables anteriores en el modelo dimensional anterior el mod

resultante es el presentado en la seccién correspondiente del capitulo 3,

Apéndice C. Desarrollo del algoritmo de control.

parte del trabajo de tesis.

-- REACTOR.

variables, evaluando las mismas a la salida del reactor, es decir, en {=1. De esta forma se obtiene,;

estado estable, la siguiente ecuacion:

%r=alz;+a,zs+a;y'.+a.y;+ascm- (

donde
a;= constantes que contienen los diferentes pardmetros de las ecuaciones dimensionak
CATR = flujo de catalizador
Yi= ¥i- Vi-ss
Z=2Zi-Zi g

Se define una variable ¥ de modo que ¥ =

V=0,Z,+a,Zy+a,y,

AN



APENDICES

y se obtiene

iy:‘l' =¥y +a,y,+a,CATR' 3

Despejando el valor de CATR en cualquier instante e introduciendo el control V

CATR=CATR_+ L [-¥-a,y,+V] o
a

3

El control utilizado es retroalimentado convencional del tipo proporcional-integral

esta expresado por:

=-Ky,K, [y 105
donde K, y K4son las ganancias del controlador y fueron estimadas por prueba y error.
-- REGENERADOR.

Para este caso se linealiza la ecuacion namero 53 con respecto a cada una de

&
e

variables. De esta forma se obtiene, en estado estacionario, [a siguiente ecuacion:

o~

o

e

Sk

e

—
=
'%%:‘:”o.

R
.

5

day,
7‘: =b, Y, +b,X 5, b Xvo+b Xe, +bs Y, + b Y, +b FAIR

&
-O::pg%l\
S

e

donde
FAIR = flujo de aire.
b; = constantes que contienen los diferentes parametros de las ecuacio‘_"

dimensionales.
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Se define la variable ¥’ de modo que

¥ =0,y 5 X +b Ko +b K, +bY? +b,FAIR (12

y se obtiene

in .
S E-¥eb,Y.+b,FAIR a3

Despejando el valor de FAIR en cualquier momento e introduciendo el control

FAIR=FAIR"+31—[—t’—b,Y;+V-] (143}
T

El control utilizado es retroalimentado convencional del tipo proporcional-integra

esta expresado por

V-=-Kiy,K; [y dv {

donde K'; y K'gson las ganancias del controlador y fueron estimadas por prueba y error.



