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Resumen

Los reactores de desintegracion catalitica son muy importantes en el proceso de refinacion del petroleo, por tanto es
necesario disponer de un esquema cinético para predecir el rendimiento a los productos de interés comercial y un
modelo matematico. El esquema cinético que se propone en este trabajo incluye los productos observables que se
obtienen en refineria y al principal contaminante generado, el 4cido sulfhidrico. El modelo matematico incluye, de
manera simplificada, la fisica del comportamiento hidrodinamico del reactor. La validez el modelo se prueba
simulando un reactor industrial de desintegracion catalitica. Se incluyen los perfiles teéricos de composicion y
temperatura dentro del rector; para estos resultados no existen datos experimentales.
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Abstract

Catalytic cracking reactors are very important in the crude refining process, therefore it is necessary to avail a kinetic
scheme to predict the yield to commercial products and a mathematical model. The kinetic scheme proposed in this
work includes that products obtained in the refinery and also the main pollutant, hydrogen sulphide. The
mathematical model includes, in a simplified way, the physics of the hydrodynamics. This model is probed by
simulating an industrial catalytic cracking reactor. Theoretical profiles of composition and temperature inside the
reactor are included; for these results there are not experimental data.

Keywords: catalytic cracking, kinetics, mathematical modelling, reactor engineering, simulation.

refractarios sobre la superficie del catalizador
(formacion de coque), lo que provoca una
disminucién en la velocidad global de
reaccion por desactivacion catalitica (Venuto
y Habib, 1978).

1. Introduccion

Las unidades de desintegracion
catalitica procesan destilados intermedios de
vacio, principalmente  gaséleos.  Esta
operacion se lleva a cabo en un reactor de

lecho transportado. Cuando se produce el
contacto de la carga con el catalizador, se
provoca la evaporacion, el rompimiento de
enlaces tipo carbono-carbono y carbono-
azufre, y la transferencia de hidrégeno a
moléculas  insaturadas. Una  reaccion
determinante es la desulfuracion de los
compuestos azufrados que produce H,S,
conocido como gas amargo. A medida que la
reaccion progresa se tiene un
enriquecimiento de  compuestos  mas
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2. Desarrollo teorico

El modelo cinético propuesto consta de
siete seudocompuestos aglomerados (lumps)
y se considera la desintegracion de la carga
en aceites ciclicos (acs), gasolina (gsn), gas
licuado (lpg), gas seco (gs) y coque.
Adicionalmente, se considera la formacion de
gas amargo (H>S) a partir de la carga, debido
a su importancia ambiental.
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Cada uno de los nuevos productos
puede formar a aquellos otros que sean mas
ligeros que ellos, o bien, coque. Los
intervalos de temperatura inicial 'y
temperatura final de ebulliciéon son: para la
gasolina 35-221°C; para el aceite ciclico
(nafta pesada) 222-342°C; y para la carga
343-560°C (Fig. 1).
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Fig. 1.  Modelo cinético de  siete
seudocompuestos.

Este modelo considera que la reaccion
de desintegracion de gasoleo se aproxima a
una reaccion de segundo orden, y que la
desintegracion de los derivados es de primer
orden. Los factores de frecuencia y las
energias de activaciéon, aparentes, se
estimaron de valores iniciales propuestos en
la literatura y se ajustaron comparando los
resultados calculados con los obtenidos en
una refineria (Van Landeghem y col., 1996;
Sungungun y col., 1998; Maya Yescas,
1998). El ntimero de moléculas presentes en
la mezcla reaccionante se incrementa
continuamente debido a la diferencia de
pesos moleculares. Esto provoca cambios en
la velocidad y la densidad de la mezcla
reaccionante, asi como la velocidad del
catalizador durante su paso por el reactor.

Ademads de las reacciones es necesario
considerar una funcion de actividad
remanente del catalizador (®). Aunque es
bien sabido que esta actividad depende de la
cantidad de coque que se encuentre
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depositado en la superficie del catalizador
(e.g. Forissier y Bernard, 1991; Froment,
2001), cuando se realizan estudios que no
consideran explicitamente los fendmenos
superficiales del catalizador se tienden a
utilizar correlaciones no fenomenoldgicas.
Una de las mas comunmente usadas es la de
Voorhies (1945), la cual dice que la cantidad
de coque formado es una funcidon exponencial
del tiempo. Este tipo de correlaciones tiene la
desventaja de no poder considerar la
influencia de las condiciones de operacion
(temperatura, relacion catalizador/aceite)
sobre la cantidad de coque que se genera. A
fin de considerar la influencia de condiciones
de operacion, se propone una funcion
empirica de actividad cuyos pardmetros son
un factor relacionado a la sensibilidad de la
actividad con la generacion de coque (o) y el
rendimiento en peso a coque (Y gque ) (EC. 1).

oo b
1+a'ycoque

(D

El modelo considera como entrada del
reactor al punto donde se encuentran la carga
liquida alimentada con el catalizador
proveniente del regenerador. La carga
alimentada llega con una temperatura de
alrededor de 200 °C y el solido alrededor de
700 °C. Al contacto se produce Ila
evaporacion  instantdnea de la  carga
obteniéndose una mezcla de hidrocarburos y
catalizador con temperatura alrededor de 560
°C. Esta mezcla reacciona, de modo
heterogéneo, con una importante generacion
de moléculas, y sale del reactor a
aproximadamente a 520 °C. A la salida del
reactor se encuentra un ciclon que separa las
fases y dirige al catalizador hacia el
regenerador y a los gases hacia los procesos
de separacion.

El modelo consta de los balances de
materia y energia para un reactor de lecho
transportado  heterogéneo (so6lido-gas) y
adiabdtico, considerando a la fase gaseosa
como ideal.
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A pesar de que se sabe que existe un
cierto volumen de liquido en el reactor, no se
considerd debido a la falta de datos para
estimar sus coeficientes de transporte y a que
se espera que sea una fraccion muy pequeia
(Maya-Yescas, 1998). Se explora el
comportamiento en régimen permanente del
sistema. La mezcla de especies reaccionantes
en fase gaseosa, viaja a lo largo del reactor
junto con las particulas cataliticas solidas
arrastradas por ella. Se supone flujo piston, la
fraccion volumétrica ocupada por el gas (Ec.
7) y la velocidad de la mezcla reaccionante
(Ec. 5) y el catalizador (Ec. 4) cambian en
funcion de la posicion axial. Ya que en
algunos disefios, el 4rea transversal del
reactor varia en funcion de la posicion axial,
también se incluye una funcion para incluir
su efecto (Ec. 8). A pesar de que no se
consider6 el balance de momento utilizando
las ecuaciones de Navier-Stokes, ya que la
solucion matematica se complica mucho y
queda fuera de los alcances del presente
trabajo, se considera que la velocidad del
catalizador es una funcidon del balance de
materia, en especial de la cantidad de carga y
catalizador suministrados (Ec. 4), por lo tanto
no se puede proponer a priori (Maya Yescas,
1998). En la mayoria de los modelos que no
incluyen la hidrodindmica del sistema se
suele proponer esta velocidad a priori,
ademads de los montos de carga y catalizador,
lo que sobre define al sistema.

Balance de masa para las especies en
fase gaseosa:

y %,
£ dz

(1-¢)

kgav(CAg - cApj =0 (2

CL C, =C, (2.1)

Balance de masa para las especies en la
superficie de la particula catalitica, Ec (3):
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Relacion de velocidades de las fases

como funcion de la fraccibn en masa

alimentada y la fraccion vacia a la entrada:

0
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Velocidad de la mezcla reaccionante a
lo largo del reactor, obtenida a partir del flujo
masico:
0

m
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Densidad de la mezcla reaccionante en
cualquier punto del reactor:

P, =CysitM, (6)

Fraccion volumétrica ocupada por la
fase gaseosa en cualquier punto del reactor:
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Area transversal del reactor en funcion
del area de sus bases:

&
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Balance de energia para la fase gaseosa:
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Balance de energia en la superficie del
catalizador:
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Resultados y discusion

Los parametros cinéticos se ajustaron
utilizando 25 casos de operacion industrial.
Una vez que se obtuvieron los mejores
valores para las constantes cinéticas se
procedié a predecir 15 casos de operacion
industrial, que no fueron utilizados en el
ajuste de los pardmetros cinéticos.

Dado que las condiciones de operacion
del reactor utilizado como ejemplo no
variaron significativamente durante las 15
corridas utilizadas para comprobar el ajuste
del modelo, se promediaron lo datos a la
salida del reactor (Figs. 2 y 3).

Los perfiles de composicion de la
mezcla reaccionante a medida que se
desintegra a lo largo del reactor muestran la
tendencia esperada; se incluye un recuadro
con la comparacion los datos de salida de
refineria con los calculados utilizando el
modelo (Fig. 2). La mayor cantidad de 4cido
sulthidrico, como del resto de los productos,
ocurre en el 20% inicial de la longitud del
reactor y en adelante es minima. Este
resultado coincide con los de otros
investigadores (e.g. Van Landeghem y col.,
1996), por lo que se considera que los perfiles
teoricos son adecuados. No se observa en
toda la extension del reactor un abatimiento
de ninguno de los productos, lo cual es de
esperarse para la severidad utilizada (Jacob y
col., 1976; Van Landeghem y col., 1996). El
perfil simulado de variacion de la temperatura
a lo largo de la longitud unitaria del reactor
muestra que la disminucion de temperatura es
muy dréastica al inicio para las particulas
debido a la transferencia de calor hacia la
carga, la cual se calienta y evapora (Fig. 3).
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Fig. 2. Perfiles de desintegracion de carga y de formacion de seudo compuestos. En el recuadro

comparacion de datos predichos y observados.
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Fig. 3. Perfiles teoricos de temperatura de gases
B y particulas € y comparacién con el punto
industrial observado A.

Dado que las reacciones son
moderadamente endotérmicas, se observa
una disminucién suave de temperatura en el
resto del reactor. Estos perfiles también
coinciden con los que se han reportado en la
literatura (e.g. Van Landeghem y col., 1996).
La temperatura simulada a la salida estd muy
cercana a la observada.

Conclusiones

Se presentd un modelo matematico de
un reactor de desintegracion catalitica, el cual
que permite determinar de forma explicita la
formacion de H,S a partir del azufre de carga
y algunos productos, lo cual es cada vez mas
importante desde el punto de vista ambiental.
Los resultados tedricos presentan la forma
esperada de acuerdo a lo que se encuentra
reportado en la literatura. La proximidad de
los valores simulados con los datos
observados en refineria permiten afirmar que
las caracteristicas determinantes del proceso
de desintegracion catalitica en un lecho
transportado estan representadas en el
modelo  propuesto, principalmente la
variacion de la densidad y velocidad de la

mezcla reaccionante, y la variacion de la
velocidad de los sélidos.
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Nomenclatura
Variables griegas:
a Factor empirico de sensibilidad de la
actividad catalitica al coque
0 Relacion de velocidades solido/gas

AH Entalpia de reaccion

& Fraccion volumétrica ocupada por la
fase gas

) Actividad remanente del catalizador

Yol Densidad

X; Fraccion molar del j-ésimo
seudocompuesto

Variables latinas:

A, Area de la seccion transversal del
reactor

a, Superficie especifica de catalizador
relativa al volumen del reactor

C, Concentraciéon molar de cualquiera de
los seudocompuestos

Cror Concentracion total referida a gas ideal

Cp Calor especifico a presion constante

hg Coeficiente de transferencia de calor

k g Coeficiente de transferencia de masa

L Longitud del reactor

M Peso molecular

mgarga Flujo masico de carga

m., Flujo masico de catalizador

R Tasa molar de reaccion

T Temperatura

u Velocidad lineal

93



Maya-Yescas y col. | Revista Mexicana de Ingenieria Quimica Vol. 2 (2003) 89-94

Yeoque ~ Rendimiento en peso a coque

z Coordenada axial del reactor

Subindices y superindices

cat Relativo al catalizador

g Relativo al gas

I Evaluado a la entrada del reactor
p Relativo a las particulas solidas
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