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Resumen

RESUMEN

En este trabajo se llevo a cabo € desarrollo de un modelo cinético de seis pseudocomponentes
del proceso de desintegracion catalitica FCC de gasbleos (gasdleo de vacio, aceite ciclico
ligero, gasolina, gas licuado, gas seco y coque). En el modelo se toman en cuenta los fendmenos
de transporte asociados con las reacciones de desintegracion, asi como e proceso de adsorcién
y desorcion de aglomerados. Para su validacion se llevaron a cabo experimentos en la unidad de
microreaccion ACE-R™, utilizando dos catalizadores: un catalizador de equilibrio y un
catalizador desactivado hidrotérmicamente, y dos tipos de carga: carga Tipica y carga Maya.

El procedimiento de evaluacion empleado en la experimentacion, consistié en modificar €
tiempo de inyeccién puntualmente en 45, 60, 75, 90 y 120s, para ajustar los valores de la
relacion catalizador/aceite (C/O) a 3.75, 5.0, 6.0, 7.5 y 10, respectivamente usando la misma
muestra de catalizador durante toda la prueba para lo cual fue necesario someter el catalizador
empleado a una regeneracion in situ. Tanto la masa del catalizador como la velocidad de
alimentacion del gasoleo se mantuvieron constantes en todas las pruebas siendo el valor de ésta
de 9g y 1.2g/min respectivamente. Con este protocolo de evaluacién se obtienen altos niveles de
conversion, ademas de maximizar los rendimientos de gasolina y minimizar los rendimientos de

coque.

Los parametros cinéticos se obtuvieron mediante estimacion no lineal utilizando el método de
Marquardt, mientras que los parametros de adsorcion y desorcién se obtienen con € ajuste de
los rendimientos experimentales mediante una prueba de iteracion. Se observo que  modelo
propuesto describe adecuadamente el comportamiento experimental en cuanto a rendimiento de
productos y niveles de conversion, siendo la desviacion promedio con todos |os sistemas carga-
catalizador empleados, del 5.5 %.

El modelo describe al reactor ACE-R™, como un reactor de flujo mezclado que opera
isotér micamente basado en principios tedricos fundamentales como los balances de materia. Se
ha supuesto que la carga se vaporice instantdneamente y completamente a la entrada del

reactor, por lo cual € sistema consiste de dos fases. gas y solido. La fase gas esta constituida




Resumen

por la cargay los productos de reaccion a excepcion del coque, la fase sdlida es el catalizador.
Las consideraciones innovadoras utilizadas en € desarrollo del modelo (cinético y del reactor)

son las siguientes:

U Incorporacion de la fase sélida como un parte individual acoplada al balance en la fase gas,
mediante procesos de transferencia interfacial.

U Fase silida como particula Unica, en cuyos poros s llevan a cabo fendmenos de
transferencia de masa, de adsorcién-desorcion y de reaccién catalitica.

U Consideracion de la reaccion tanto en la superficie externa de la particula catalitica, como
en la superficie interna de los poros.

U Incorporaciéon de la adsorcién y desorcion de aglomerados sobre los sitios activos del
catalizador, lo que permite simular la etapa del despojamiento, asi como & depdsito de coque y
su crecimiento sobre el catalizador.

El modelo cinético puede ser empleado para la prediccion de rendimientos, niveles de
conversion y selectividades de productos tanto a tiempos de reaccion relativamente largos,
similares a los tiempos tipicos empleados en las unidades de microreaccion, como a tiempos de
reaccion cortos semejantes a los empleados industrialmente con una buena aproximacion a los
resultados experimentales obtenidos en diversos estudios. Los rendimientos obtenidos con €
modelo incluyen la recuperaciéon de productos, 1o cual se logra mediante la simulaciéon del
agotamiento del catalizador (desorcién de aglomerado).
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Prefacio

PREFACIO

La produccion de gasolina mediante el procesoedtégracion catalitica de gasoéleos de

vacio es vital para la economia de un pais. Ebé&lét este proceso depende de manera

importante del tipo de catalizador empleado, pardal la evaluacion adecuada de éste es

un pre-requisito para su uso industrial. Entredoscipales aspectos que obligan a una

evaluacion detallada del catalizador se encuefldgasiguientes:

Cambios en el tipo de gasoéleos a procesas cuales se deben al incremento en el
porcentaje de crudo Maya procesado, el cual canasigoropiedades de la carga
alimentada. Este se caracteriza por su alta vid@dsicontenido de azufre, metales y

asfaltenos y bajo rendimiento de fracciones ligerak destilacion.

Cambios en las leyes ambientalka:alta proporcion de crudo Maya procesado en una
refineria en las cargas de alimentacién, obligagulaciones cada vez mas severas para
proteger el medio ambiente de compuestos azufrgdodgrogenados los cuales se
encuentran en mayores concentraciones en las gaegadas. Actualmente en México

el 58% del crudo procesado en las refinerias quorete a Crudo Maya.

Cambios en el valor y en las especificaciones @elymrtos Incrementar la produccion
de compuestos intermediarios como las olefinasdgygara la produccion de gasolinas

reformuladas, las cuales tienen gran demandareereido.

Empleo de nuevos catalizadoréstualmente el Instituto Mexicano del Petroldeya

a cabo la investigacion y el desarrollo tecnologpara obtener catalizadores y aditivos
de FCC con una mayor selectividad y menores regigrmos de reposicion del
catalizador fresco. Esto con la finalidad de redekcosto por consumo de catalizador e

incrementar el rendimiento de productos de altonatondmico.

Por otro lado el valor econémico de predecir reiglios con alta certidumbre a nivel

industrial, de acuerdo a la compafiia AKZO NOBEL se estima en 5xi0/ 1x1@
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Prefacio

dolares por afio en todo el mundo, lo cual equigall.5-3.0 millones de doélares por
unidad anual o $1.0-1.2 millones de délares porilb&or estas razones la capacidad de
prediccion del desempefio de los catalizadores d& E€ de suma importancia en todo el

proceso.

La prediccion del desempefio de los catalizadoresQfe, usualmente se lleva a cabo en
unidades de plantas piloto o micro-reactores der#dbrio. En los dltimos afios se ha
optado por emplear micro-reactores tanto de legh@dmo fluidizado, debido a los bajos
costos de inversion, operacion y analisis comparactn aquellos en plantas piloto.
Ademéas de las pruebas en laboratorio, es importantt&ar con un adecuado tratamiento
estadistico de datos, para una interpretaciorecarrde los resultados experimentales,
principalmente cuando la evaluacion implica el deda de nuevos catalizadores. Es
precisamente aqui en donde los modelos cinéticnsedelos de reactores tienen su mayor
justificacion y aplicaciéon. Los modelos nos permigmular los fendmenos que suceden
dentro del reactor, asi como la reaccion cataléteceos diferentes compuestos presentes en
el sistema y no solo eso: nos permiten, ademadegirelo que sucederia bajo diferentes
condiciones de operacién (tiempos de inyeccidnpe&aturas, concentraciones iniciales,

etc. ) y con diferentes tipos de carga o catalizsio

Bajo este panorama, en este trabajo se proporesairdllo de un modelo matematico que
permita simular el comportamiento del la unidadegtaluacién, basado en un esquema
cinético sencillo donde la estimacion de paramethodticos y de transporte estara basada
en un programa experimental en un micro-reactoledeo fluidizado denominado ACE-
R™. Finalmente el modelo cinético serd usado pardizanael desempefio del micro-

reactor experimental.
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Objetivos

OBJETIVOS

Objetivos generales

= Desarrollar un modelo cinético del proceso de degmacion catalitica FCC, utilizando
un micro-reactor de lecho fluidizado denominado ARE para evaluar y comparar el
desempefio de los diferentes catalizadores bajasdiwecambios en las condiciones de

operacién asi como también la composicion de fasatites cargas.

Objetivos Particulares

= Establece un modelo cinético del proceso de degat&n catalitica FCC basado en el
agrupamiento de seis pseudocomponentes en la tivegede reaccion (gasoleo, aceite
ciclico ligero, gasolina, olefinas, gases ligeramgue).

» Considerar en el modelo cinético la secuencietalgas involucradas en la conversion
de reactivos a productos: transporte de masas{difuintraparticula y trasferencia

interfacial), adsorcidn y desorcion de los pseudgmmnentes y la reaccion intrinseca.

= Desarrollar un programa experimental para la degration de diferentes tipos de
gasébleos industriales y diferentes tipos de catddires utilizando la unidad de

microreaccion automatizada ACER

» Analizar el comportamiento de los resultados expeniales con los cambios en las

condiciones de operacion.

» Realizar la estimacion de los pardmetros cinéticeslucrados en las expresiones de
velocidad a través de técnicas de optimizacion.
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Capitulo 1. Introduccion

Capitulol
INTRODUCCION

En este capitulo se presenta una breve descripcién del proceso de desintegracién catalitica, y del
catalizador empleado. Se discuten los principal es métodos de evaluacion de catalizadoresy la
importancia de estos en el proceso industrial.

1.1 El proceso de desintegracion

El proceso de desintegracion catalitica industrialmente conocido por FCC (por sus siglas en
ingles Fluid Catalytic Cracking) se considera uno de los mas importantes en la refinacion del
petréleo. En México, ocupa €l cuarto lugar en funcion de la capacidad de refinacion, esto es
equivalente al 9% de la produccion de productos petroliferos, obtenida partir de procesos de
refinamiento. En la Figura 1.1 se muestra la capacidad de los principales procesos de
refinacion®, como se puede observar en los (iltimos afios no se ha modificado la capacidad de

produccion.
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Figura 1.1 Capacidad de refinacion en miles de barriles diarios de las principal es plantas de
las refinerias.
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En la Figura 1.2 se muestra un esquema de los principales procesos de refinacion de petréleo

para una refineria involucrando el procesamiento del fondo de barril, con el objetivo de obtener

gasolinas.
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Figura 1.2 Esquemade los principales procesos de refinacion de petréleot™®.

En México el 31% de la produccion total de productos petroliferos del 2001 correspondieron ala

gasoling, la cual como se puede observar en la Figura 1.3 ocupa el segundo lugar de produccién

solo después del combustdleo. De este porcentaje de gasolina alrededor del 45 % correspondio a

gasolina obtenida a partir del proceso de desintegracion, mejor conocida como gasolina catalitica.

Por otro lado los gases ligeros obtenidos en el proceso se utilizan como carga en el proceso de

alquilacion, ademés las olefinas producidas en las unidades de FCC se emplean como carga al

proceso de sintesis de éteres (MTBE y TAME) los cuales junto con los alquilados incrementan la

contribucion de productos de FCC a total de gasolinas.
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Figura 1.3 Distribucién de productos petroliferos durante el afio 2001.

Otros procesos que contribuyen al pool de gasolinas son la degtilacion atmosférica, la
reformacion catalitica de naftas e la isomerizacion de pentanos y hexanos los cuales son
balanceados de tal forma que la mezcla resultante cumpla con las especificaciones
establecidas™?. En la tltima década el valor de las ventas internas de gasolina correspondié, en
promedio, al 52% de las ventas totales de productos petroliferos, de ahi la importanciay el valor

del proceso de desintegracion catalitical ™.

1.2 Descripcion del proceso

El proceso de desintegracion catalitica consiste de un reactor de lecho transportado generalmente
[lamado riser y un regenerador (ver Figura 4). La carga se precalienta aproximadamente a 573
K(300°C) y seinyecta en el fondo del Riser donde se mezcla con el catalizador activo, el cual se
encuentra a 973 K (700°C). Con esto se logra una temperatura de esta mezcla de
aproximadamente 803 K (530°C) con una presion manométrica entre 49 y 147 kPa 4. La
vaporizacion y la desintegracion de la carga originan una expansion del volumen que junto con
la introduccion de vapor provocan un flujo de gas en €l riser, el cual transporta al catalizador, la
cargay los productos de reaccién hacia la parte alta del reactor. La temperatura en esta parte del
reactor varia entre 753 K y 843 K(480°C y 570°C). Los tiempos de residencia en €l reactor se

encuentran en el rango de 2 a 10 S, durante este tiempo el catalizador se desactiva por el
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deposito de coque que se forma como producto secundario de las reacciones de desintegracion.
Los productos de desintegracion se separan del catalizador gastado mediante ciclones que se
encuentran a la salida del riser, y enviados a una columna fraccionadora principal la cual separa

los productos de reaccion obtenidos en €l riser.

Productog
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Figura 1.4 Esquemade las principales caracteristicas de una unidad de FCC.

Los principales productos del proceso son: gas seco (hidrogeno, metano, etano y eteno); gas
licuado (propano, propeno, butano y buteno); gasolina (Cs-Cyy); aceite ciclico ligero y lacargano
convertida o residuo. Posteriormente el catalizador pasa a través de una zona de agotamiento, en
donde se pone en contacto con vapor de agua a contracorriente para eliminar los hidrocarburos
adsorbidos. Después, el catalizador se transporta d regenerador, donde por combustion se guema
el carbdn y pequefias cantidades de hidrégeno presentes como hidrocarburos, con lo cua se
recupera la actividad inicial de éste catalizador. El regenerador consiste de un lecho fluidizado
denso y una zona de fase diluida. En el lecho fluidizado se llevan a cabo las reacciones de
combustion, las cuales son altamente exotérmicas por lo que se originan temperaturas entre 948

°K a1033 K (675°C a 760°C). Los tiempos tipicos de residencia en el regenerador van de 5 a 15
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minutos. En esta etapa se generan gases que son emitidos al medio ambiente como CO, CO;, y
H,0 ademas de SO, y NOy Los productos de combustion junto con el catalizador regenerado
pasan a lafase diluida del regenerador donde, mediante ciclones, €l catalizador es separado y
enviado a riser donde se pone nuevamente en contacto con la carga para iniciar un nuevo ciclo.
El calor generado durante la regeneracion del catalizador proporciona €l calor requerido para
llevar a cabo las reacciones de desintegracion, las cuales son de naturaleza endotérmica, con lo
cua se mantiene el balance de calor de la unidad de FCC. La regeneracion del catalizador se
Ileva a cabo en dos formas combustion parcial o combustién completa esta depende del tipo de
unidad que se utiliza. En la combustion completa, el coque se quema totalmente, lo cual trae
como consecuencia temperaturas altas en el regenerador (973 K-1023 K), no obstante con este
tipo de combustion se reduce de manera importante la cantidad de coque en €l catalizador. Por
otro lado la combustion parcial opera con regimenes de aire-coque controlados, de tal forma que
el coque solo se quema de forma parcial de esta forma las temperaturas de regeneracion son mas
bajas que en la combustion total (893 K-933° C) mientras que la concentracion de coque en el
catalizador regenerado es menor  (>0.25 %peso).

En comparaciéon con la combustion parcial, la combustiéon total mantiene una mayor relaciéon
aire-coque. En la seccion de fraccionamiento se encuentran otras plantas como lo son la planta de
gas, la cua cuenta con las unidades de agotamiento des-etanizadoras, des-butanizadoras y des-
propanizadoras, asi como sistemas de lavado. Una mayor discusion del proceso de
desintegracion catalitica, se puede encontrar en la literatura®”.

1.3 Catalizadores de desintegracion catalitica

Los catalizadores de FCC son particulas en forma de microesferas con un diametro promedio de
particula entre 60 micrones (Figura 1.5). Los principales componentes son la zeolita (faujasita

tipo Y) y la matriz aunque también estdn constituidos por tierras raras, sodio y otros aditivos
[11]
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Figura 1.5 Fotografia de SEM del catalizador de FCC®.

Zeolita
LazeolitaY O faujasita es el componente clave en los catalizadores de desintegracion catalitica,
ya que proporciona la mayor actividad y selectividad de productos, aproximadamente constituye
del 10 a 40% en peso del catalizador. La estructura de las zeolitas esta congtituida en una red
tridimensional constituida por tetraedros con 0% y Si*" y Al*® en las posiciones centradas tal
como se muestra en el esquema de la Figura 1.6. La relacion Si**/Al™® de la estructura de cada
zeolitadetermina lacargade lared. El diametro de poro de | as zeolitas empl eadas actual mente en
el proceso industrial es de aproximadamente 0.74 nm tal como se muestra en la Figura 1.7. Las
moléculas de hidrocarburos cuyos didmetros cinéticos son mayores a 8 a 10 A  dificilmente

alcanzaran a reaccionar en la zeolita debido a su caracter microporoso™.

& Cortesiadel Dr. Ascension Montoya, Simulacion Molecular, IMP
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CA

c 3

Figura 1.6 Tetraedro silico-alimina-oxigeno Figura 1.7 Posible estructura de la zeolita Y .

L os parametros mas importantes en la estructura de la zeolita son: el tamarfio de celda (24.7 A) y
el nivel detierrasraras.

a) Tamafio de celda (UCS por sus siglas en ingles Unit Cell Sze) es la distancia entre las
repeticiones de celda que forman la estructura de la zeolita. Los atomos de aluminio cargados
negativamente son fuentes de sitios activos en la zeolita mientras que los &omos de silicio no
poseen actividad.

b) Nivel de tierras raras: Las tierras raras sirven como un puente para estabilizar los &omos de
auminio en la estructura de la zeolita, es decir previenen que el aluminio sea disgregado de la
estructura de la zeolita cuando el catalizador es sometido a elevadas temperaturas en €l
regenerador. Lastierrasraras incrementan laactividad y selectividad de las zeolitas, sin embargo
también son promotoras de reacciones de transferencia de hidrégeno lo cual origina pérdida en
los niveles de octano de las gasolinas. Estas son intercambiadas en las zeolitas para modificar la
edtabilidad y actividad, éstas proporcionan a catalizador mayor estabilidad térmica e
hidrotérmica 'y constituyen aproximadamente del 2 al 5 % del peso de catalizador. Las tierras

raras mas empleadas comercialmente son: Lantano, neodimio, praseodimio y cerio.
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Las caracteristicas mas importantes de la zeolita son €l tamafio de poro, la acidez (densidad de
sitios activos la cual es 5 veces mayor al de la matriz), la estabilidad térmica e hidrotérmica, la

resistencia al envenenamiento por metalesy latendenciaa minimizar el depdsito de coque'.

Matriz
La matriz es un componente no zeolitico, que constituye del 60 al 90 % en peso del catalizador
y consiste de unaarcilla (silice-aluminatos) o una mezcla de éstas, que puede ser silice, alimina

o silice-alimina. Sus principales funciones son:

a) Soportar el material activo (zeolita)

b) Proporcionar €l tamafio de particulay € tipo de catalizador, adecuados para la fluidizacion.

c) Minimizar laatriciony la pérdida de zeolita.

d) Proporcionar un medio de transferencia de calor.

€) Adsorber los materiales contaminantes que envenenan la zeolita los cuales estan presentes en
las cargas de alimentacién como el vanadio y €l nitrogeno.

f) Su estructura y tamafio de poro determinan la accesibilidad a la zeolita. Por gjemplo, si €l
catalizador tiene poros demasiado pequefios, pueden existir limitaciones difusionales que

provocarian una disminucién en larapidez de reaccion.

Los sitios activos en la matriz presentan menos actividad y selectividad desintegradora que los
sitios de zeolita, sin embargo la matriz activa tiene como proposito mejorar la desintegracion de
fondos, yaque es capaz de desintegrar moléculas muy grandes que son incapaces de entrar alos
pequefios poros de zeolita.

Aditivos: Los principales aditivos empleados comercialmente son:
a) Aditivos de octano a base de ZSM-5
b) Promotores de combustion a base de platino y paladio
c) Promotores de oxidacion para reducir SOx; los mas empleados son los 6xidos de magnesio y
calcio.
d) Pasivadores de metales: Antimonio

€) Desintegradores de fondos entre otros.
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Lasintesis de un catalizador puede llevarse a cabo mediante dos rutas: Fabricacion de la zeolita y
la matriz de manera independiente 6 cristalizacion in situ de la zeolita en la matriz (proceso

Engelhard Corporation), en general el proceso engloba los siguientes pasos:

a) Sintesisde lazeolitatipo Y: Se obtiene mediante el mezclado de silicato de sodio y aluminato
de sodio con hidréxido de sodio durante 12-24 h hasta que la cristalizacion ocurre normalmente a
latemperatura aproximada de 100°C.

b) Preparacion de un gel de silice-alimina

¢) Mezclade lazeolitacon la matriz en gel

d) Calcinaciony secado

En la Figura 1.8 se muestra un esquematipico de la preparacion de los catalizadores del proceso
de FCC.

Aluminato Hidroxido
de sodio de sodio

i (HH,) .50, Secado por
Silicato A=persion

de sodio Lavado

Agente fe intercambio H,0
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Figura 1.8 Procedimiento tipico para producir catalizadores de FCC.
1.4 Propiedades de los catalizador es de equilibrio
En las unidades de FCC, tanto en €l reactor riser como en €l regenerador existen particulas

cataliticas de menos de 20 micras de diametro, que se arrastran hacia el fraccionador principal, y

aguellas en el regenerador que se remueven mediante precipitacion electrostética. La causa de
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esta pérdida de tamafio esta relacionada con las velocidades de vapor de los hidrocarburos, con
las propiedades fisicas del catalizador y con la atricion y sinterizacion debidas a las colisiones de
las particulas contra ellas mismas y a las colisiones de las particulas con las paredes internas de
losreactoresy con otras particulas cataliticas, este es un tipo de desactivacion fisica

Lapérdida de actividad por causas quimicas puede clasificarse en dostipos:

a) Desactivacion reversible: Este tipo de desactivacion ocurre rdpidamente durante el proceso de
desintegracion, cuando un material carbonaceo, denominado coque se deposita sobre la
superficie del catalizador, bloqueando los poros y disminuyendo el acceso a los sitios acidos
(inhibicién y auto-envenenamiento). Este tipo de desactivacion es reversible ya que el coque se
guema en el regenerador restaurando parcialmente la actividad a un nivel lo suficientemente alto
para poder llevar a cabo las reacciones de desintegracion.

b) Desactivacion irreversible: Esta desactivacion es més lenta que la desactivacion reversible. La
mayor pérdida de actividad irreversible es por desactivacion térmica e hidrotérmica de los
componentes y de la zeolita. Esta desactivacion ocurre cuando existe un sobrecalentamiento en el
regenerador. Ademés, la presencia de vapor de agua durante la regeneracion acelera
considerablemente la dealuminizacion y destruccion de la zeolita. También ocurre aungue en
menor proporcion desactivacion irreversible debida al  envenenamiento por metales tales como
niguel, vanadio y sodio, los cuales estan presentes en las cargas de alimentacion y tienden a
adsorberse en el catalizador durante la reaccion. Debido a la naturaleza deshidrogenante del
niguel se produce la conversion de los componentes de la gasolina hacia coque e hidrogeno. Este
efecto puede ser anulado al afiadir pasiva dores comerciales a la carga de alimentacion.

Para mantener una actividad catalitica constante y recuperar las pérdidas de actividad por
desactivacion irreversible, es necesario afadir continuamente catalizador fresco a la unidad. Por
lo regular se agregaentre 1 y 5% del total del inventario del catalizador por dia, en unidades que
operan con cargas con atas concentraciones de metales. El catalizador que circula en la unidad
de FCC (mezcla de catalizador regenerado y nuevo) se llama catalizador de equilibrio o
simplemente Ecat. Las propiedades tipicas de un catalizador de equilibrio difieren mucho de las

propiedades de un catalizador fresco, un gemplo de estas se muestraen laTabla 1.1.

10
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TABLA 11

Propiedades del catalizador de equilibrio comercial FCC-51°.

Propiedades Unidades Ecat: Catalizador de Equilibrio (FCC-51)

Area superficial melg 167.53
Area de microporos melg 119
\/olumen de poros cm’/g 0.13
Diémetro de poro promedio A 36.4054
ZeolitalMatriz 2.89
Metales ppm

Fe 5166
Na 2648
Ni 379
\/ 1589
Cu >20

Las propiedades fisicas principales del catalizador de equilibrio son:

a) Areasuperficial: Bgjo las condiciones de desactivacion hidrotérmica, la estructura zeolitica se
destruye con lo cual se reduce €l area superficial, mientras que en la matriz este efecto es menor.
Sin embargo el colapso de pequefios poros incrementa el tamarfio de los mesoporos con lo que se
afecta el area superficial de la matriz.

b) Densidad de particula: Esta se incrementa debido a los efectos térmicos e hidrotérmicos que
ocurren en launidad, asi como ala acumulacion de metales contaminantes.

c) Volumen de poro: En este caso la desactivacion térmica disminuye el volumen de los
microporos, ya que estos se colapsan hacia la formacién de poros de mayor tamario.

d) Distribucién de tamarfio de particula: Este es un importante indicador de las caracteristicas de
fluidizacion, del funcionamiento delos ciclonesy de laresistenciaa la atricion

Los catalizadores de equilibrios obtenidos de la planta industrial son los mas empleados en
estudios de cinética debido a que se conoce la estadistica del comportamiento catalitico
industrial, sin embargo es comun en este tipo de estudios, y principal mente en aquellos donde son
probadas nuevas formulaciones de catalizadores, utilizar catalizadores sometidos a
procedimientos de desactivacion artificial. La manera mas comin de desactivar artificialmente es

mediante un tratamiento con vapor de agua, (10% a 100%) a altas temperaturas (Ej. 973 K a

P Datos proporcionados por € Instituto Mexicano del Petréleo

11
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1123 K) en periodos de tiempo de 4 hasta 24 h o bien hasta alcanzar una actividad del catalizador
semejante ala de un catalizador de equilibrio. Si bien con este tratamiento se alcanzan valores de
actividad equivalentes a los catalizadores de equilibrio, estos no tienen las mismas
concentraciones de metales puesto que no han estado en contacto con las cargas que contaminan
el catalizador, sin embargo, para sudtituir este efecto los catalizadores desactivados
hidrotérmicamente a nivel laboratorio son sometidos a métodos de impregnacion de metales; el

méas comdn es el método de Mitchell BY,

1.5 Quimica delasreacciones de desintegracion

En el proceso de desintegracion catalitica se llevan a cabo una importante serie de reacciones

complejas, las cuales ocurren cuando la carga se pone en contacto con el catalizador.

Desintegracién térmica

Aunque la mayoria de las reacciones de rompimiento son cataliticas, también ocurren reacciones
de desintegracion térmica, estas ocurren cuando los hidrocarburos son expuestos a altas
temperaturas (723K-923K)*8 E| paso inicial en la quimica de la desintegracion térmicaes la
formacion de radicales libres que actlian como sitios activos, los cuales son moléculas sin carga

gue tienen un par de electrones desapariados (Ecuacion 1.1).

Paso inicial
H H H H
| | Hormolisis | o

Rl—(lf—(lf —R; — Rl—(lf—(lf—Rz (1.1
H H H H

Radicales libres

Los radicales libres son muy reactivos por lo que pueden experimentar rupturas b y a asi como
polimerizacion. La ruptura b produce una olefina y una radical libre primario, el cual tiene dos
atomos de carbono menos que los que tenia inicialmente. Este radical puede experimentar

nuevamente una rupturab para producir etileno.

12
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Ruptura B (1.2)
R —CH:—CH,—C—H:; — R—C—H, + Hy,C=CH,

La ruptura a produce un radical metilo, el cual puede remover un a&omo de hidrégeno de una
molécula neutra, en este caso la remocion de hidrégeno produce metano y un radical libre
terciario. De igual forma que €l caso anterior este radical puede experimentar una ruptura b, la

cual generariaunaa-olefinay un radical libre primario.

En la desintegracion térmica los mayores productos son los C1l's y C2's, aunque también se
forman olefinas desde C,4 hasta C,5 estas ultimas generan problemas de polimerizacion, por otro
lado la selectividad hacia gasolina, en este tipo de desintegracion es baja, mientras que los gases

y el cogue son los productos mayoritarios.
Desintegracion catalitica

Cuando la carga se pone en contacto con el catalizador, € primer paso gque ocurre es la
vaporizacion de la carga, una vez que esto ocurre €l siguiente paso es la formacion de un domo
de carbono cargado positivamente llamado carbocation. Los carbocationes pueden ser
subdivididos en iones carbenio o iones carboniot®**®. Los iones carbenio R-CH," provienen tanto
de la adicion de una carga positiva a una olefina (Ecuacion 1.3) y/o de la remocion de un
hidrégeno y dos electrones de una parafina (Ecuacion 1.4).

Paso inicial
Protonacidn _
R[—CH=CH—R2 + HZ RI—CHQ—CEI"—RZ + Z (13)
Olefina Sitios lin carhenio
Bronsted
Rernocidn de H
R;_CHg—CHQ—Rz_ +L* q—RL_CHz—CH*—Rj + HL (14)
Parafina Sitios Ion carbenio
Lewis

13
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Los sitios Bragnsted (Figura 1.9) y Lewis (Figura 1.10) son responsables de la formacién de iones
carbenio. Por un lado los sitios Bregnsted donan un protén (H*) a una olefina, mientras que los

sitios Lewis remueven electrones de una parafina.

g‘ ”* (ALY

o 0 0. 0
;\ f\.x At R AN
ﬁx ,ﬁ'\ fl 25 N AN
Figura 1.9 Sitios acidos Bragnsted Figura 1.10 Sitios écidos Lewis.

Los iones carbonio R-CH; se forman por la adicion de un i6n hidrégeno (H*) a una parafina

(Ecuacion 1.5).
Haque de un protdn

—CH;—CH,—CH,—CH; +H* m——— R,—C'H~-CH,—CH,—CH, +H" (L5)
Parafina

lén carhonio
La carga de los iones carbonio no es muy estable y los sitios acidos no son los suficientes para
formar iones carbonio, por lo cual la mayoria de las reacciones de desintegracion catalitica se
llevan a cabo mediante iones carbenio. La estabilidad de los carbocationes depende de la
naturaleza del grupo alquilo con la carga positiva. La estabilidad relativa de los iones carbenio
esta dada de acuerdo ala siguiente relacion.
Terciario > Secundario > Primario > Etil > Metil
R-C-C*-C C-C*-C R-C-C* C-C* c*
c
Una vez que se ha formado €l i6n carbenio el siguiente paso es €l paso de propagacion donde se
Ileva a cabo latransferencia de hidruros.b
Paso de propagacion
{transferencia de hidruros)
R,—CH,—CH*—R, + Ry—CH,—CH,—R,
Ién Carbenio Parafina (1.6)
Transferencia de H

——— R,—CH;—CH,—R: + R,—CH,—CH"—R,

Parafina lan Carbenio

14
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El siguiente paso es el rompimiento de un enlace carbono-carbono por medio de una rupturab.

Paso de rompimiento
(ruptura p)

R;—CH,—CH*—R, -+ R*% + CH;=CH—R, 17)

ldn Carbenio ldn Carhenio Olefina

En e proceso de FCC puede ocurrir un importante nimero de reacciones, sin embargo las
reacciones dominantes del i6n carbenio son e rompimiento de un enlace carbono-carbono, la
isomerizacion y la transferencia de hidrogeno. En la Tabla 1.2, se muestran las reacciones mas
importantes que se llevan a cabo en e proceso de desintegracion catalitica FCC y algunos
gjemplos de estas. Los productos mas ligeros en la desintegracion catalitica son los C3's, por otro
lado las olefinas son productos primarios de la desintegracion de las parafinas y los nafténicos
asi como de la dealquilacion de aroméaticos, estos ultimos son producidos por la deshidrogenacion
de los nafténicos. A diferencia de la desintegracion térmica la velocidad de reaccion en la

desintegracion cataliticaes mayor!®- 8.

TABLA 1.2
Reacciones que ocurren en el proceso de desintegracion catal itica FCCP®,
Reacciones Ejemplos
1. Desintegracion
Desintegracion de parafinas hacia CnHoni2 ® CHyp +CoHyp,  donden=m+p
olefinas y parafinas de menor
tamaﬁo. y p C10H22 ® CSHG + C7H16
Desintegracion de olefinas y CnHan ® CHyp +CoHy, donden=m+p
cicloparafinas hacia olefinas mas
pequgﬁas C8H16 ® C5H10 + CSHG

b-Escision de cadenas alquil-arométicas | ArC H,,,; ® ArC Hy, +CoHypuy n=mep
b-Escisién de Naftenos o cicloparafinas | C,H,, ® CH,,, +C H,, donden=m+p

hacia olefinasy compuestos de Cido-CH. ® C.H.. +C.H
pequefios anillos. : 107120 6l 112 4Mg
2. |somerizacion

Olefinas normales hacia iso-olefinas 1CHa® trans-2-C,Hop
1C4Hg® trans-2-C4Hsg
Parafinas normal es a iso-parafinas N-ChH2n+2® i-CrHaons2
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n-C4H 10® i-C4H 10

3. Transferencia de hidrogeno
Nafteno + Olefina® Aromético + Parafina
Nafteno-Aromético +Ol efinas® Coque + Parafina

CnHZn + CnHZn ® CnHZn-G + CnH2n+2
CnHZn + CnH2n ® CnHZn-B +CnH2n+2

Cicloaromatizacion

CnHZn +CnH2n ® CnHZn-B +CnH2n+2
C6H12 +3C5H10 ® C6H6 +3C5H12

Olefinas hacia parafinas y aromaticos

CnHZn ® CnH2n+2 +CnH2n-6

4. Transalquilacion /Transferenciadel
grupo alquil.

C6H4(CH3)2 + CsHs ® 2CsHsCHs3

5. Ciclizacién de olefinas hacia naftenos.

C7Hi4 ® CHs-ciclo-CsHnu

6. Deshidrogenacion.

Nn-CsHis ® CsHis+H2

7. Desalquilacion

i1S0- CsHs ® CeHs+ C3Hs

8. Condensacion

Ar-CH=CH2+R,CH=CHR,
® Ar-Ar + 2H

1.6 Evaluacion de catalizadores

La evaluacion de los catalizadores es un aspecto importante en el proceso de desintegracion

catalitica, la seleccion de éste junto con la operacion de la unidad determinan la calidad y

cantidad de productos. Sin embargo, aunque estos dos aspectos intervienen en la rentabilidad del

proceso, es evidente que los cambios en el catalizador son practicas relativamente simples

comparados con las modificaciones alaoperacion del proceso FCC, de tal forma que la correcta

seleccion del catalizador permite optimizar los margenes de rentabilidad. Los principales

objetivos en la evaluacién pueden resumirse de la siguiente manera:

a) Seleccion de catalizadores a nivel de microactividad.
b) Estudios comparativos de actividad, selectividad de productosy estabilidad (hidrotérmica

y/o alacontaminacion por metales) de los catalizadores empleados en el proceso.

c) Seleccidn de catalizadores a escala banco y planta piloto.

d) Evaluacion del efecto de cargas con diferentes propiedades sobre el desemperio catalitico.
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e) Andlisis de las propiedades de los catalizadores y la correlacion de éstos con el
comportamiento catalitico.

f) Determinacion de la selectividad y rendimiento de productos.

Es evidente que evaluar cualquiera de las caracteristicas anteriores en la unidad comercial de
FCC no es unatarea fécil, debido alos cambios continuos en las cargas de alimentacion y en las
condiciones de operacion. Por esta razoén la industria de refinacion ha optado por emplear pruebas
en laboratorio o plantas piloto, que permitan simular lo méas cercano posible la operacion en la
unidad industrial superando las limitaciones mencionadas. Sin embargo las pruebas en plantas
piloto son costosas y complgas por lo que la evaluacion de catalizadores se ha basado
principal mente en el uso de micro-reactores.

1.6.1 Reactores empleados en la evaluacion de catalizadores

En la actualidad existen diversas técnicas para la evaluacion de catalizadores de desintegracion
catalitica a nivel laboratorio, las cuales se diferencian principalmente en e tipo de reactor
empleado. Entre los mas utilizados se tienen los siguientes. reactor de lecho fijol24395580.73
reactor de lecho fluidizado confinadot®*5%%%8 micro-reactores de pulso!*”*?"%! reactores de
lecho fluidizado con recirculacion*®1*%. Aunado a las pruebas en reactores de laboratorio, €l
empleo de plantas piloto y unidades de desactivacidon que utilizan los reactores de lecho fluido
confinado, han permitido una mejor estimacién del desempefio de los catalizadores de FCC en las
unidades industriales. Las caracteristicas de cada uno de estos microreactores se presentan a

continuacion.

Reactor delecho fijo

El reactor de lecho fijo ha sido el mas utilizado en la evaluacion a nivel laboratorio de
catalizadores de FCC, ya que en estos se basa la prueba MAT (Microactivity Test). La prueba
MAT esta descrita por la ASTM con el méodo D-3907-87, como una herramienta para medir la
actividad de los catalizadores de desintegracion catalitica. Un esquema del reactor de
microactividad de lecho fijo seilustraen la Figural.11. En una pruebatipica, el catalizador (4 g)
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se empaca como un lecho en el reactor (1), el cual esta soportado en un horno vertical (2) con un
controlador de temperatura. El lecho se purga con nitrégeno (3), hasta alcanzar una temperatura
de precalentamiento de aproximadamente 482°C. Es entonces cuando la carga precalentada se
inyecta (4). Por lo regular los tiempos de inyeccion fluctdan entre 40 a 120 s. Después del ciclo
de inyeccion los hidrocarburos que permanecen adsorbidos en el catalizador son eliminados con
una purga de nitrégeno. Los productos liquidos se colectan en un recipiente (5) mientras que el
volumen de gas se determina por el desplazamiento del agua en un recipiente graduado (6). Los
productos se analizan mediante un cromatografo, y €l catalizador se andliza para determinar la
cantidad de coque producido

Eomba de —
I.ﬂ'_'rEI:I::II:d’I. RE;‘;"&
% @ G asilen de agua
alientado

-+ —

Zona defliberacion de T &dlisied
celor Nitrégeno nilisis de gases
en linea

¥
"
$5} [} Entrada ds=
] gus
15 Regerva de
‘ T 915
g : '
A ca

Liberacicn de calog

=)

Figura 1.11 Esquematipico de una unidad de microactividad de lecho fijo (Engelhard
Corporation)*).

El principal objetivo de esta prueba es obtener la actividad del catalizador en la conversion de
cargas estandar, sin embargo también permite obtener informacion adicional sobre la
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selectividad de rendimientos de productos, y € efecto de las variables de operacién sobre las
cargas alimentadas. Debido a su relativa smplicidad y bajo costo, ademas de requerir solo
peguerias cantidades de catalizador y gasdleo de carga, la prueba MAT se utiliza ampliamente en
la caracterizacion y en la prediccion del desempefio de catalizadores a nivel industrial'®?. Sin
embargo su utilidad se ve reducida debido alos siguientes aspectos 263

a) Los tiempos de contacto que se utilizan en la prueba MAT, no son representativos de la
operacion comercial donde se emplean tiempos de contacto de 2 a 10 S. Durante este tiempo €l
catalizador de FCC se desactiva rapidamente por la deposicion de coque, lo cual implica que las
reacciones subsiguientes se llevan a cabo sobre un catalizador mayormente desactivado. Ademas
entre mas tiempo de contacto se tenga, se favorecen las reacciones de sobredesintegracion,
deshidrogenacion etc. y esto se ve reflgjado en la distribucién de productos principalmente en una
menor produccién de olefinas y en un mayor rendimiento de coque.

b) La presion parcial del reactivo es mucho menor gque en la unidad comercial, principalmente
cuando se emplea un gas de arrastre.

c) Pequefas cantidades de producto disponibles, debido a la pérdida de producto liquido.

d) Operacion isotérmica.

€) Tipo de contacto catalizador-reactivo 6 régimen de flujo (lecho fijo)

f) Competencia entre reaccion y adsorcion y efectos difusivos.

Algunos investigadores se han dado a la tarea de modificar esta prueba para superar las
desventajas®®*®. Entre las més importantes se encuentra la realizada por Wallestein'™ en donde
se sustituye el reactor cilindrico por un lecho anular, ademas de modificaciones en los
contenedores y en la parte de precalentamiento de la carga. Con esto se reduce € tiempo de
inyeccion de la carga hasta 12 segundos, ademas el nuevo sistema de recoleccion permite obtener
un incremento en larecuperacion de productos del 87 % hasta 99 %.

Reactor de lecho transportado
Estetipo de reactor operaen estado estable con un reemplazo del catalizador de manera continua

y con unrégimen isotérmico.
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La Figura 1.12 muestra una unidad en linea ésta consiste de cinco secciones. zona de
alimentacion del catalizador (1), zona de alimentacién de la carga (2), reactor (3), separador (4) y
seccion de condensacion (5). El catalizador se alimenta con un flujo de 2 a 20 g/min. Se emplea
un flujo de nitrégeno como gas de arrastre (600 a 1000 ml/min) el cua transporta las particulas
cataliticas de la zona de precalentamiento hasta €l reactor. Se emplean temperaturas de
precalentamiento 873 K a 1023 K (600 a 750°C). El gasbleo de carga de alimentacion es
suministrado por medio de una bomba de inyeccidn con un flujo volumétrico en el rango de2 a5
g/min; antes de entrar a reactor la carga se precalienta a una temperatura de 673 K (400°C). La
inyeccion de la carga es perpendicular a flujo de catalizador en el reactor. El tiempo de
residencia para este tipo de reactores varia en €l rango de 0.1 hasta 5 S. Estos tiempos se
manipulan mediante la variacion de la longitud del reactor y el flujo de gas acarreador.

El catalizador se colecta en un tanque de lecho fluidizado, en donde se lleva a cabo el

agotamiento con un flujo de nitrégeno (300-600 ml/min)!2"%!,
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3

Figura 1.12 Representacion esquemética de un Micro-riser.
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La principal ventaja de este tipo de reactor es la capacidad de prediccion de rendimientos en
tiempos de contacto cortos, equivalentes a los empleados a escala industrial. En algunos estudios
realizados en reactores tipo riser, se ha evaluado la importancia de la desactivacion del
catalizador no s6lo ocasionada por el coque proveniente de las reacciones de desintegracion, sino
también por el cogue que se deposita en el primer contacto de catalizador con la carga de
alimentacion la cual contiene precursores de coque®Y. Para poder evaluar la primera formacion
de coque en el catalizador es necesario emplear tiempos de residencia muy cortos, de hecho en €l
estudio antes mencionado, se emplearon tiempos entre 0.3y 4.5 S, los cuales hasta el momento
son imposibles de emplear en reactores de lecho fijo MAT o de lecho fluidizado (Tecnologia
ACE-R™) .

Reactor es de lecho fluidizado

Otro tipo de reactores también utilizados para estudios catalizadores de FCC, son los de lecho
fluidizado™®. En estos la fluidizacion se lleva a cabo con el uso de un gas inerte mientras que la
carga se alimenta de manera continua durante un lapso de tiempo. Al igual que los reactores de
microactividad de lecho fijo, los reactores de lecho fluidizado utilizan pequefias cantidades de
reactivos y catalizador, pero tienen la ventgja sobre agquellos de alcanzar un buen mezclado del
lecho con lo que se alcanza un excelente control de temperatura y un régimen de operacion

isotérmica

a) Reactor smulador del riser

Los reactores de recirculacion interna (reactor tipo Berty) con alimentacion continua son usados
en el laboratorio, principal mente en la evaluacion de catalizadores y para la determinacion de una
cinética de reaccion'®- La evaluacion de catalizadores de FCC también se lleva a cabo utilizando
un reactor de lecho fluidizado por lote con recirculacion interna; denominado Smulador de Riser
(Figura 1.13), el cual fue desarrollado por Kraemer y de Lasad>". Esta unidad de recirculacion
interna cuenta con impulsor tipo turbina (1) que se ubica sobre una canasta (2), la cual contiene
al catalizador (3) entre placas metdlicas porosas (4). La turbina genera la circulacion de los gases
gue son inyectados mediante una jeringa (5), hacia abajo por el anulo externo ala canastay luego
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hacia arriba através del lecho de catalizador, produciendo la fluidizacion del mismo. El concepto
basico de disefio de esta unidad se basa en un modelo de flujo ideal del tipo piston parael reactor
comercial, suponiendo que la masa de catalizador y la masa de la carga estan en contacto desde
uninicio y vigjan a lo largo del Riser; asi, el desplazamiento de un peguefio volumen de control
del riser puede asimilarse al tiempo transcurrido en la unidad de laboratorio. Las condiciones de
operacion de este reactor (temperatura, tiempo de contacto, relaciones catalizador/aceite,
fluidizacion, mezclado, etc.) son similares a las de una unidad comercial 8!, Un esquema del

equipo experimental utilizado se presentaen laFigura 1.13.
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Figura 1.13 Representacion esquemética del reactor simulador del Riser.

b) Reactoresde lecho fludizado confinado

En este tipo de reactores se emplea un minimo de reactivos y de catalizador y la carga se alimenta
continuamente durante un cierto periodo por lo regular superior a los empleados industrial mente.
Entre las ventajas que ofrece este sistema, se encuentra un buen control de temperatura por lo que
se alcanza un régimen isotérmico, ademés de que debido al fendmeno de fluidizacion el coque se
deposita de manera uniforme sobre el catalizador, sin embargo tienen la desventaja de emplear
tiempos de contacto méas largos a los empleados industrialmente. Las condiciones de operacion
tipicas empleadas en este tipo de reactores se resumen en la Tabla 1.3. Mediante esta tecnologia

(ACE™) se obtienen aproximaciones de rendimientos cercanos al industrialt*®*%.
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TABLA 1.3
Condiciones de operacion de diversas pruebas en reactores
de lecho fluidizado

Condiciones Unidades | ACE™ | Ye-nFFB IMP
Masa de catalizador g 9 10 2.25-12.75
Masa de gasdleo g 1.8 2.0 0.3-3.0
C/IO g/g 5 5 3.0-7.5
Tiempo S 90 24 60-150
WHSV h' 8 30 8
Temperatura K 800 830 793

¢ ACE Technology es una marcaregistrada por Kayser Technology, Inc.
9 Primer reactor de microescala de lecho fluidizado (e-nFFB)

Mayor detalle sobre la operacién y el funcionamiento de la unidad ACE-R™ es presentado en el
capitulo 2 de esta tesis. En la Tabla 1.4 se resumen las caracteristicas més importantes de las
principales pruebas empleadas en la evaluacion de catalizadores del proceso de FCC a nivel

laboratorio, asi como las condiciones de operacion del reactor industrial.

TABLA 14
Condiciones de operacion de los diferentes reactores empleados en la evaluacion de
catalizadores.

Pruebas Tipo de reactor | Tiempos de contacto, s | Operacion
Microactividad Lecho fijo 40 - 120 | sotérmica
(MAT)

MAT modificada Lecho fijo 12 | sotérmica
ACE-R™ L echo fluidizado 30-120 |sotérmica
Micro-riser Lecho transportado 01-5 | sotérmica
Simulador del Riser | Circulacién interna 1-10 | sotérmica
Riser industrial Lecho fluidizado 1-5 Adiabética

1.6.2 Modelos cinéticosy modelos de desactivacion.

De manera conjunta con la evaluacion experimental en reactores de laboratorio y plantas piloto,
el modelamiento matemético de los fendmenos fisicos y quimicos que ocurren en el proceso, es

una herramienta ampliamente usada en el proceso de evaluacion de catalizadores.
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El modelamiento matematico principalmente se puede emplear para estudiar los fenébmenos que
estén involucrados en el proceso catalitico, y adicionalmente obtener informacion que permita un
mayor entendimiento del sistema sin la necesidad de un largo y costoso programa experimental.
Por otro lado, el modelo puede ser utilizado para obtener valores de los pardmetros fisicos y
cinéticos que son muy dificiles de obtener mediante la rutina de experimentacién. Por ultimo el
modelo puede ser usado para complementar la interpretacion de los resultados experimentales y
explicar asi el comportamiento catalitico.

Entre los aspectos méas importantes que deben ser considerados en la modelacidn del proceso de
FCC a nivel laboratorio, se encuentra la eleccion de un modelo cinético acorde con las
necesidades de prediccion, que incluya de manera obligatoria la desactivacion del catalizador la
cual juega un papel muy importante en las etapas del proceso de las reacciones de desintegracion
catalitica. A continuacion se describe un estado dd arte de los principales modelos cinéticos y de

desactivacion empleados en estudios de FCC.

En el gasdleo de carga del proceso de desintegracion catalitica asi como en e producto
desintegrado existe un gran nimero de especies presentes. En una carga tipica al proceso FCC,
normalmente se tienen hidrocarburos con rangos de ebullicion que varian de 493 K a 803 K
(220°C a 530°C), en donde estan presentes miles de especies moleculares lo que hace
extremadamente dificil la caracterizacion y descripcion cinética rigurosa de la desintegracion a
nivel molecular. Dicha diversidad de moléculas, hace necesario agrupar especies en
pseudocomponentes, para obtener un sistema de ecuaciones de rapidez de reaccion cinéticas
sencillo y manejable [*®. En el desarrollo de modelos cinéticos de la desintegracion catalitica el
primer método para obtener una representacion cinética fue la agrupacion de moléculas en cortes
de destilacion. Un criterio para establecer estos agrupamientos se basa en las temperaturas de
ebulliciény los pesos moleculares de los grupos de las especies en el sissema de reaccion. Varios
autores emplearon esta técnica para proponer modelos cinéticos al proceso, en los que destacan
los siguientes:

El primero de los trabajos en el cual se emplea directamente la técnica de agrupamientos, fue
realizado por Blanding, en este modelo solo se consideran 2 agrupamientos (Figura 1.14): el

gasoleo de vacio alimentado y los productos de reaccion mas el gasoleo no reaccionado .
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Gasdleo no

K
convertido +

Productos

Figura 1.14 Modelo cinético de dos agrupamientos.

Uno de las aportaciones mas importantes de este trabajo es la consideracion de una cinética de
segundo orden para €l gasbleo. Esta consideracion esta basada en e hecho de que el gasbleo es
una mezcla de hidrocarburos compleja, que provoca una amplia variedad de velocidades de
reaccion de desintegracion, las cuales ocurren en paralelo y simultdneamente con diferentes
constantes cinéticas, en consecuencia el orden de reaccion es méas grande que uno. La expresion
general paralatasa de reaccidn de la carga alimentada esta dada en la Ecuacion 1.8.

__ Oy _

8 dt
La contribucién de la desactivacion del catalizador se incluye directamente en el valor de

Ky3 (1.8

constante K, la cual tiende a disminuir con el tiempo de avance de la reaccion.

Nace y Weekman'® desarrollaron un modelo de tres agrupamientos gasdleo no convertido,
gasolina y gases més coque (Figura 1.15). Este modelo ha sido utilizado en muchos estudios
cinéticos de FCC [#***%2 debido a su sencillez y a que contiene el menor nimero de pardmetros
cinéticos a estimar, sin embargo tiene la limitante de agrupar al cogque con los gases ligeros,
siendo € coque una especie muy importante para determinarse por si sola, ya que éste
proporciona el calor requerido para € caentamiento y la vaporizacion de la carga de
alimentacion y para llevar a cabo las reacciones de desintegracion las cuales son altamente

endotérmicas. Ademas estos dos compuestos tienen caracteristicas muy diferentes.

k

Gasolina

key
w

Lases
+

Cogue

Figura 1.15 Modelo cinético de tres agrupamientos'>*.
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El modelo considera cinéticas de segundo orden para la desintegracion del gasdleo, mientras que
la desintegracion de la gasolina hacia gases y coque se considera como de primer orden’®. Las
expresiones de la velocidad de reaccién para cada uno de los agrupamientos, se muestran a

continuacion:

d
Zt’* = ki - kayi o =- (i, +kolyZe =koyio (19
d
2o = (i - oyl (110)
d
= vz - oyo o CEED

En ede trabajo se emplean dos expresiones para la desactivacion, una para representar la
desactivacion a tiempos menores a 20 S (Ecuacion 1.11) y una para tiempos superiores
(Ecuacion 1.12).

¢ =Atc" (1.12)

atc

Q=€ (1.13)

donde my a son constantes de desactivacion.

En ambos casos la desactivacion (j ) es una funcion del tiempo de contacto (tc), esta suposicion
esta basada en el trabajo desarrollado por Voorhied’, donde se obtiene una expresién para la

produccion de cogue en funcién del tiempo de contacto (Ecuacion 1.14).

Cc=At" (1.14)

donde A y n son constantes que dependen de la temperatura, del tipo de catalizador y de la carga

empleada.

Algunas de las expresiones de este tipo méas empleadas son las siguientes™:

(p:(po-kdtc :1- kdtc (1-15)
1

o=
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_ 1

¢ = (1+ zkdtc)o.s (1.17)
_ kyte

¢ =exp (1.18)

Es importante sefidar, que bajo esta suposicion se ignora el origen del coque, por lo que no hay
unarelacion entre laactividad y las propiedades del gasoleo alimentado.

Otros autores como Yen y colaboradored® y Lee y colaboradores® expandieron el modelo de
tres agrupamientos a 4, mediante la separacion del coque y los gases. En este modelo se retoma la
suposicion hecha por Weekman, en cuanto a ordenes de reaccion, incorporando €l modelo
exponencial de desactivacion (Ecuacion 1.13). El tipo de expresiones cinéticas en estos modelos
es semegjante a las expresiones del modelo anterior solo se separan las reacciones de los gases y
coque. Algunos modelos de cuatros agrupamientos separan la carga en aceite ciclico ligero y
pesado!®?.

Figura 1.16 Modelo cinético de cuatro agrupamientos.

Algunos autores han propuesto modelos cinéticos de cinco agrupamientos, separando la carga de
alimentacion del gasdleo ligero primariol*. En otros modelos se ha dividido el agrupamiento del
gasoleo alimentado en aceite ciclico pesado y ligero y en el gasdleo residual o de vaciol***® lo
que lleva al desarrollo de modelos de 6 o més pseudocomponentes. Weekman!””, Wociechowsky
y cols!™®, Jacob y cols.*, Cormay cols™ y Kraemer y cols.*! desarrollaron modelos con més
de seis pseudocomponentes, separando éstos en grupos funcionales de hidrocarburos como lo son
las parafinas (alquenos y alcanos principalmente), los nafténicos y los aromaticos, sin embargo
dichos modelos requieren de un gran niUmero de datos experimentales para la evaluacion de los
parametros cinéticos, ademés de la demanda de técnicas analiticas de mayor precision. En el caso
particular del modelo desarrollado por Jacob™”, este tiene la desventaja de agrupar al igual que lo
hace Weekman'"” los compuestos gaseosos con el coque. Otro ejemplo de este tipo de modelos
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es el desarrollado por Hagelberg y colaboradores®®, donde se propone un modelo de ocho
agrupamientos; gasoleo, gas LP, gas seco y coque, mientras que la gasolina es dividida en
parafinas, olefinas, nafténicos y arométicos. Lared de reacciones de este modelo se muestraen la
Figural1l.17.

PARAFINAS

Iy EN LA
GASOLINA
GASOLEO .
\ OLEFINAS
EN LA

GASOLINA

AROMATICOS
EN LA
GASOLINA

-
CDQL_UE [GAS SECO| [GASLP

Figura 1.17 Modelo cinético de ocho agrupamientos' ™.

En este trabajo se considera gue las reacciones de gasdleo son de segundo orden mientras que la
de gasolina es de primer orden. Ademas como se observa en la red de reaccion, solo se
considera que las olefinas presentes en la fraccidon de gasolina producen gas LP, esta suposicion
se basa en e hecho, de que las olefinas se desintegran mas répidamente que los compuestos
nafténicos y parafinicos de igual peso molecularl™. La actividad del catalizador en este trabajo
esta dada por la ecuacion 1.19.

¢ = exp(-aCc) (1.19)
Como podemos observar en este caso la desactivacion es una funcion del coque depositado sobre
el catalizador, este tipo de expresiones se basa en los trabgjos desarrollados por Froment y
colaboradores® En éstos se relaciona la pérdida de actividad catalitica directamente con el
coque depositado sobre el catalizador, es decir el coque adsorbido (Cc), mediante constantes de
desactivacion (a). En base a observaciones experimentales, Froment y Bischoff proponen las

siguientes expresiones para la desactivacion catalitica (ecuaciones 1.20 a 1.22):
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¢ =1-aCc (1.20)
1

¢ = l+—aCc (1.21)

¢ = exp(-aCc) (1.22)

En las expresiones anteriores la desactivacion es una funcion directa del cogque contenido en el
catalizador y no del tiempo de contacto. En este mismo trabajo Froment demostré!®® que la
desactivacion del catalizador no puede ser una funcion directa del tiempo, a menos que la
formacion de cogue no dependa de la concentracion de las especies reactivas. De tal forma que en

un modelo de desactivacion del tipo ¢ = f(a, tc) la constante de desactivacion a en realidad es

una funcién de las condiciones de operacién como lo es latemperatura de reaccion, el tiempo de
residencia etc. las cuales determinan €l deposito de coque, por lo tanto la aplicacién de

expresiones del tipoe = f (t) esta edrictamente limitadas a las condiciones que prevalecieron

durante su determinacion. En base a estas teorias se han propuestos modelos de desactivacion en

funcién del coque que se deposita sobre el catalizador!?#+3,

El método méas avanzado para la representacion cinética, es el método del “evento smple” el cual
fue propuesto por Froment G. F. y cols.>®""! Este método permite la descripcion mecanistica
de la desintegracion catalitica basdndose en los pasos elementales de los mecanismos de reaccion
gue involucran la formacién de iones carbenios. Debido a la gran la complegjidad analitica por la
gran cantidad de reacciones presentes y a las limitaciones computacionales, la aplicacion de este
método a una carga industrial no es unatareafacil por lo que algunos autores como Landeghemy
colaboradores *” proponen un modelo molecular intermedio. En este modelo se definen
agrupamientos basados en las funciones quimicas de un corte tipico y se toman en cuenta las
reacciones de parafinas, naftenos y aromaticos. Otro método basado en las reacciones
moleculares de agrupamientos de compuestos, es el méodo llamado “Agrupamientos de
estructura orientada’ desarrollado por Quann y Jaffe®®, en donde las transformaciones quimicas
estan dadas en términos de moléculas presentes en el gasoleo de carga, sin embargo al igual que
los anteriores requieren una mayor capacidad analitica para evaluar los parametros cinéticos de

los modelos.
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En cuanto a modelado de los reactores empleados en la evaluacion de catalizadores, este
depende Unicamente del tipo de reactor empleado (lecho fijo, lecho fluidizado, lecho
transportado, etc.), en realidad la mayor diferencia radica en el modelo cinético. En el estudio
redizado por Kraemer y de Lasd®¥, el reactor smulador del riser se modela como un reactor
continuo de tanque agitado que operaisotérmicamente, por otro lado en la cinética de reaccién no
se consideran las reacciones por desintegracion térmica, Unicamente se toman en cuenta las
reacciones por desintegracion catalitica En el modelo cinético se consideran tres
agrupamientos.

En este trabajo solo se modela la fase gaseosa del reactor, mientras que la parte sdlida
(catalizador) esta incluida en el modelo cinético, de esta forma el balance de masa dentro del
reactor para el gasdleo (y1) esta dado por la ecuacion 1.23.

W
dt

donde n es el orden de reaccidn, el cual normalmente es de segundo orden, sin embargo en este

M W™ KDYy (1.23)

caso este se considera como una variable, M es el peso del catalizador y ko=ki+k,. Por otro
lado la funcién desactivacion esta representada mediante una expresion exponencialt™.

o(t) = o,exp(-at) (1.24)

El balance parala gasolina esta dado en la ecuacion 1.25.

_dy, _ AV K VT - KoV B 12
E - Mc gNo Y1 3Y2 H(p(t) ( ) 5)

Si bien con este modelo se reproducen adecuadamente la conversion, los rendimientos y la
selectividad de productos, € modelo no considera algunos de los principales fendbmenos que
ocurren en el proceso, como lo son la adsorcion y desorcién de compuestos asi como €l transporte
difusional, el cual como ha sido analizado por diversos autored>*>¥ juega un papel muy
importante en el proceso FCC. Considerando lo anterior en el estudio de la difusion y la
reactivad del gasdleo realizado por Al-Khattaf y de Lasd”, este efecto se introduce en la
modelacion del reactor simulador del riser. En este caso se considera un modelo de cuatro

pseudocomponentes, sin embargo se conservan las suposiciones hechas en por Kraemer y de
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Lasa® para el modelado del reactor, por lo que el balance de masa para cada compuesto esta
dado por las ecuaciones 1.26 a 1.29.

V dC
—— SV = nlko(pintC(ZBOV = m(kl +Ky + k32)(pintC(230V (1.26)
W dt
V dC
-— —CNA = nlnlkl(PintCéov = M@ (Kyy +Ky)Cona (1.27)
W dt
V dC
'W?GL = nznlksl(PimC(zsov +N N0 K1 Cona (1.28)
dC ogue W
e = (n 4n1k32(PintC<230v +NNK 5910 Cona ) MW, (1.29)
dt Meov

En este caso W y V son el peso de los cristales de zeolita en el catalizador y el volumen del
reactor respectivamente, mientras que n1, Nz, Nz, N4y Ns son los coeficientes estequiométricos.

Como se puede observar en las ecuaciones gobernantes de este sistema, las limitaciones
difusionales estan incluidas en el modelo mediante dos factores de efectividad, hsy ~ h,, el
primero de ellos esta asociado con el rompimiento del gasdleo sobre los cristales de zeolitay se
considera que su valor es mucho més pequefio que uno (h;=0.081), mientras que €l segundo se
relaciona con las reacciones secundarias sobre los cristales de zeolita 'y se supone un valor muy
cercano a uno. En ese trabajo se desprecian las restricciones por transferencia de masa en la
matriz del catalizador. Sin embargo es importante apuntar que s bien los sitios activos en la
matriz tienen una menor actividad y selectividad desintegradora que los sitios de zeolita, también
juegan un papel importante en la difusion intraparticula ya que éstos tienen como propésito
mejorar la desintegracion de fondos mediante el rompimiento de moléculas muy grandes que

son incapaces de entrar a los pequefios poros de la zeolita.

Bidabehere y Sedran!”, en su modelo para este reactor incluyen la adsorcién de manera
simultanea con ladifusion y lareaccion en el componente zeolitico. En este caso, nuevamente el
reactor es modelado como un reactor continuo idealmente mezclado, y a diferencia de los
modelos anteriores también se incluye el balance en |as particulas cataliticas, basicamente en los
poros de la zeolita. Bajo estas consideraciones el balance de masa para el reactivo dentro de los

poros de la zeolita esta dado por la ecuacion 1.30.
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M0 _ e €L M. O QU (1.30)

- K_0
it &ré ral =

donde q representa la concentracion del reactivo adsorbido, y se relaciona con la concentracion
del mismo reactivo en la fase gas mediante la constante de Henry!™®. Como condiciones de
frontera se considera que en la superficie de la particula (r=r¢) q(re,t)=Keff*C(t) donde C(t) es la
concentracion del reactivo en la fase gas. Es importante notar que aln cuando e modelo
considera la adsorcién de reactivos, no incluye la desactivacion del catalizador.

Otros autores como Sapre y Leibi®?, han representado el reactor de lecho fluido confinado, con
un modelo de dispersion axial, de manera que el grado de burbujeo o fluidizacion se incluye

directamente en el coeficiente de dispersion como se muestra en la Ecuacion 1.31.

dZCA d(UCA) _ o

eD - =q n(C,,t 1.31
A dzz dZ a ( A ) ( )
Las condiciones de frontera en este caso estén dadas por las Ecuaciones 1.32 y 1.33.
enz=0 u(C,,-C,)=-€eD, dO?A (1.32)
z
enz=L dC, _ (1.33)
dz
En este caso la velocidad de reaccion esta dada por la siguiente expresion.
£ .o 2
r= kif |Z|CA ry (134)
1+ kHAiCA

donde f; es la funcion de desactivacion, z la fraccion mésica de la zeolita o de los componentes
de la matriz del catalizador y el termino del denominador corresponde a la inhibicion de la
reaccion por la adsorcion competitiva, donde kya; €s el coeficiente de adsorcion.

Como podemos observar, este modelo incluye la adsorcion, la reaccion y la desactivacion del
catalizador directamente en el término de reaccién, por lo que nuevamente no se lleva a cabo un

balance dentro del solido.
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1.7 Justificaciéon del modelo.

Como se ha podido observar en los parrafos anteriores, existe una gran variedad de modelos
cinéticos los cuales se incorporan a modelos de reactores, dependiendo del sistema utilizado.
Ademas cada uno de €ellos esta dirigido a fines especificos de acuerdo a las necesidades de
prediccidn que se requieran, en algunos casos, esta necesidad de prediccion es mayor, con lo cual
una buena técnica de modelado cinético, seria el emplear “el método del evento simple’ o €
“método de agrupamientos de estructura orientada’. Sin embargo también se ha demostrado que
los modelos basados en la técnica de agrupamientos (lumping), permiten obtener buenas
predicciones del rendimiento de los principales productos de desintegracion, de los niveles de
conversion de cargas y de las selectividades hacia productos, asi como de la actividad del
catalizador, todo esto sin la necesidad de una mayor capacidad analitica como la que es requerida
en los modelos més sofisticados. Por otro lado, parte fundamental del proceso de desintegracion
es el catalizador, dentro del cual ocurren una serie de procesos importantes como lo son la
trasferencia de masa, la adsorcion y desorcion de especies sobre los sitios activos incluyendo el
depdsito de coque lo que origina la desactivacion y la misma reaccion de rompimiento. En la
mayoria de modelos presentados, la fase sdlida se incluye dentro de los parametros de
desactivacion o bien dentro de la misma cinética, sin embargo bajo estas consideraciones, no se
puede hacer un andlisis detallado de lo que sucede dentro de la particula catalitica como es la
adsorcion y desorcion de hidrocarburos, la transferencia de masa intraparticula y la misma
reaccion. Por lo anterior resulta interesante e innovador incluir en el modelo del reactor, la fase
solida, como una unidad aparte de la fase fluida pero acoplada a esta mediante los procesos de

transporte interfacial.

Basandose en este hecho en este trabajo se propone un modelo cinético descrito en términos de
seis agrupamientos, los cuales permiten obtener una descripcion adecuada de los principales
productos del proceso de desintegracion que son de interés en la evaluacion de catalizadores. En
cuanto al reactor este es modelado como un reactor continuo de tangue agitado donde se toman
en cuenta dos fases: €l gasy el sdlido (particulas cataliticas) ya gque es en este Ultimo donde
ocurren las reacciones de desintegracion, y los fenémenos de transferencia de masa intraparticula,
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asi como los fendbmenos de adsorcion y desorcion. La descripcidon de unidad de reaccion y de los
materiales empleados en el programa experimental se presenta en el capitulo 2 de este trabgjo.

El modelo cinéico describe las reacciones de desintegracion catalitica que ocurren en un reactor
de lecho fluidizado (ACE-R™) y toma en cuenta la adsorcion y desorcién de agrupamientos
sobre los sitios activos del catalizador, asi como la desactivacion del catalizador mediante una
expresion en funcién del coque depositado sobre el catalizador. En este trabajo se considera una
funcién del tipo exponencial (Ecuacion 1.22), que permite predecir de manera sencilla el efecto
delacargay el catalizador los cuales estén incluidos en una parametro de desactivacion, este tipo
de expresion se emplea con €l fin de reducir el niUmero de pardmetros cinéticos a evaluar. La

descripcion de este modelo se presenta en el capitulo 4.

No obstante, el modelo como herramienta carece de utilidad alguna si no es correctamente
validado con datos experimentales, por lo cual se propone un programa experimental en el

reactor de lecho fluido confinado ACE-R™, utilizando dos cargas de alimentacion y dos tipos de

catalizadores. Este programa y los resultados obtenidos ¢ = 1-aCcs presentan y detallan en

el capitulo 3 de este trabajo. Finalmente en el capitulo 5 se muestran los resultados obtenidos con
este modelo, asi como el andlisis de los mismos.
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Capitulo 2
MATERIALES Y EQUIPO EMPLEADOS EN
EL PROGRAMA EXPERIMENTAL

En este capitul o se presenta una descripcién detallada del micro-reactor empleado en e
desarrollo de esta tesis, asi como la metodologia experimental desarrolladay el procedimiento
empleado

2.1 Reactor experimental
2.1.1 Introduccién

Histéricamente, la prueba de microactividad (MAT) ha sido la herramienta experimental méas
usada en la evaluacion de catalizadores de desintegracion catalitica. Actualmente para realizar la
evaluacion de catalizadores existe la unidad de microreaccion de lecho fluido confinado ACE-
R™ (Advanced Catalytic Evaluation Research) |a cual cuenta con la mayoria de los beneficios de
la prueba MAT, mientras que al mismo tiempo mejora algunas de las deficiencias como o es el

tipo de contacto catalizador/aceite, y el control de latemperatura.

No obstante que las unidades de microreaccion dificilmente reproducen el comportamiento
catalitico en las unidades industriales, principalmente en lo que respecta a la hidrodindmica del
proceso comercial debido a que el reactor en este caso es un lecho transportado. Estas pueden
reproducir de manera adecuada la distribucion de productos y las selectividades obtenidas
industrialmente, asi como los niveles de conversion y actividad del catalizador. En este trabajo el
programa experimental se llevaa cabo en una unidad de microreaccion de lecho fluido confinado
(ACE-R™), fabricada por la compafiia Xytel.

La unidad esta constituida basicamente de 5 zonas:

a) Zonade alimentacion de gases auxiliares (aire, nitrogeno etc.): En estazonase alimentan ala
unidad los gases auxiliares como nitrogeno y aire. El nitrogeno se alimenta para llevar a cabo la
fluidizacion de lacarga, €l agotamiento del catalizador y €l arrastre de productos, mientras que €l
aire se utiliza en la regeneracion del catalizador y en el enfriamiento del reactor después del

guemado de coque.
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b) Zona de inyeccion de la carga: En esta zona se lleva a cabo la inyeccion del gasbleo a
desintegrar. Esta zona consta de una jeringa de inyeccion y un recipiente donde la carga se
precalienta. La carga se inyecta al reactor junto con un flujo de nitrégeno, para asegurar una
distribucion homogéneaen el lecho.

Cc) Zonade reaccion, agotamiento y regeneracion del catalizador (reactor). En esta zona se lleva
a cabo la desintegracion del gasoleo, la cual ocurre cuando la carga se pone en contacto con €l
catalizador. Otro de los procesos que ocurren es el agotamiento del catalizador, en donde se
separa €l producto del catalizador mediante un flujo de nitrogeno. Finalmente en esta zona
también se lleva a cabo la regeneracion del catalizador agotado, donde se recupera la actividad
del catalizador, la regeneracion se lleva a cabo mediante un flujo de aire. Esta zona esta
constituida basicamente por €l reactor de lecho fluido confinado.

d) Zona de coleccién de productos (gaseosos y liquidos): En estas zonas se colectan los
productos de reaccion tanto gaseosos como liquidos. El producto gaseoso se analiza en linea
mediante un cromatégrafo de gases, mientras que el producto liquido se almacena en viales para
su pogterior andlisis.

€) Zona de andlisis del CO,, producido en la regeneracion. En esta zona se lleva a cabo €
analisis del diéxido de carbono producido en la regeneracion del catalizador, lo cual permite
cuantificar indirectamente la cantidad de coque producido durante la reaccion de desintegracion.

2.1.2 Dexripcion del reactor B3

EnlaFigura2.1 se muestra el reactor de lecho fluido confinado. El reactor consiste de un tubo de
acero inoxidable de 1.6 cm de didmetro cuyo fondo es de forma cénica. La fluidizacion del
material de desintegracion catalitica: carga, productos y catalizador se logra mediante un gas
inerte, en este caso nitrogeno, el cual se alimenta tanto en el fondo del reactor (1) como en el
domo del mismo (2) de manera que se logra un lecho suspendido. El nitrdgeno también se utiliza
como gas de agotamiento a final del ciclo del proceso de desintegracion. El inyector de la carga
(3) esta colocado a una atura determinada, con lo cual se establece un punto de inyeccién (4)

dentro dd lecho catalitico. En €l inyector de carga también puede ser suministrado nitrégeno o

36



Capitulo 2. Desarrollo experimenta

una purga de vapor (5) con lo que se evita que las particulas cataliticas blogueen €l inyector,
ademas de garantizar una mejor dispersion de la carga sobre el lecho catalitico. La carga

precalentada se inyecta dentro dedl reactor y se pone en contacto directo con el lecho catalitico

(6).

CARGA DE ALIMENTACION
_ Y GAS ACARREADOR (2)
GAS DE FLUIDIZACION
SUPERIUK (5)] ©
e __ INTECTOR DE

| e

A CARGA

I

. i LECHO
/ Y Y| | caraimico
REACTOR DE LECHO | @)
FLUIDIZADD
T~~~ PUNTO DE
INYECCION
ALTURA DE (G
INTECCION

|

|

6AS DE FLUIDIZACION
INFERIOR (1)

Figura 2.1. Reactor de lecho fluidizado confinado del sistema ACE-R™[*!
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La zona del centro del reactor tiene una menor densidad ya que esta incluye el flujo de gas
inerte, los vapores de productos desintegrados ademas del catalizador. Estos materiales fluyen
hacia arriba del lecho catalitico. El tiempo de contacto entre los hidrocarburos y el catalizador se
relaciona directamente con la distancia entre el domo del lecho catalitico y el punto de inyeccion
de carga. De esta manera, mediante la calibracion de la distancia entre el punto de inyeccién de
lacargay €l pico de la cabeza de fondos es posible variar sisteméticamente el tiempo de contacto

de lareaccion?.

2.1.3 Descripcion dela operacion

La planta de microreaccién automatizada llamada ACE-R™ emplea una operacion ciclica de un
solo reactor para simular cada una de las etapas de reaccion de una unidad industrial de
desintegracion catalitica de FCC: reaccion, agotamiento y regeneracion del catalizador. La Figura
2.2 se muestra un diagrama de flujo simplificado de la unidad de microreaccion.

La operacion del sistema experimental de reaccion comienza con el calentamiento del reactor en
el horno hagta la temperatura de reaccion. Una vez que se alcanza la temperatura deseada se
procede con la adicién de una masa conocida de catalizador, por la parte superior del reactor.
Después de esto € sissema se cierra y edta listo para la corrida de desintegracion. Se inyecta la
cargaal reactor mediante una jeringa de inyeccion, lacual esta calibrada para suministrar la carga
con un flujo mésico volumétrico programado y un tiempo de inyeccion dado. En esta etapa la
carga de aimentacion y e nitrdgeno se suministran a mismo tiempo para garantizar la

fluidizaciéon en el lecho.

Después de un tiempo de inyeccion de la carga determinado se Ileva a cabo el agotamiento del
catalizador, el cual se logra mediante un barrido de éste con un flujo de nitrégeno a
contracorriente para desorber los hidrocarburos remanentes. Esta etapa se [leva a cabo ala misma
temperatura de reaccion durante aproximadamente seis minutos. Finalmente se lleva a cabo la
regeneracion del catalizador a altas temperaturas con lo que se logra el qguemado de coque, para
[levar a cabo la combustion se emplea un exceso de la cantidad estequiométrica de aire requerida

2 Informacion obtenida del Manual de Operacion de launidad de micro reaccion ACE-R™
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Figura 2.2 Diagrama de flujo de la unidad de micro-reaccion automatizada ACE-R™.
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2.1.4 Cuantificacion de productos

Los productos obtenidos en la unidad ACE-R estan constituidos por una fraccion liquida, un
producto gaseoso y el coque depositado en el catalizador, como se muestra en la Figura 2.3, los
dos primeros se analizan por cromatografia de gases, mientras que € coque se cuantifica por
espectroscopia de infrarrojo (IR).

Productos gaseosos:

< Gas LP
e I Gas seco

>

Carga: Productos liquidos:

—>

@ Gasoleo @ Gasolina

& Aceite ciclico ligero

Rector ACER™

& Aceite ciclico pesado

> Productos soédlidos:

& Coque

Figura 2.3 Entradas y salidas de reactivos y productos en la unidad de microreaccion ACE-R™.

Los productos gaseosos estan congtituidos por gas seco (hidrogeno, metano, etano y etileno) y
gas LP (propano, propileno, n-butano, isobutano, 1-buteno, isobutileno, c-2-buteno, t-2-buteno y
butadieno). Para la cuantificacion molar del producto gaseoso se utiliza un Cromatdgrafo de
Gases HP modelo 6890 siguiendo el método de Gases de Refineria (UOP’-539-97), el cual
detecta desde hidrégeno hasta compuestos de seis atomos de carbono. El cromatégrafo tiene
dos detectores: un TCD (detector de conductividad térmica) y un FID (detector de ionizacion de
flama), € primero para la cuantificacion del hidrégeno, oxigeno, nitrégeno y metano y €l
segundo para la cuantificacion de los hidrocarburos (C; a Cg). Este sistema cuenta con 6
columnas y 4 valvulas multipuertos para efectuar la separacion de los componentes.

El producto liquido se analiza mediante Cromatografia de Gases siguiendo e método de
Destilacion Simulada (ASTM-D-2887). El cromatografo HP Modelo 6890, esta equipado con un

® Universal Oil Petroleum
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detector de ionizacion de flama En este equipo se determina y cuantifica la composicion de la
nafta la cual en este trabajo se considera como la fraccion de gasolina, en donde se incluyen
compuestos Cs hasta compuestos de punto de ebullicion de 493°K, el aceite ciclico ligero (493-
615°C), el aceite decantado y los fondos. La identificacion de compuestos en las fracciones de
gasolinay aceite ciclico ligero se efecttia mediante el agrupamiento de picos y la determinacion

de las areas correspondientes.

La cuantificacion del coque se efectlia in-situ mediante su combustion. Durante la regeneracion
del catalizador, €l efluente de gases del reactor pasa a través de un convertidor catalitico el cual
oxida el CO vy los hidrocarburos a CO; y H,0. El H,0 es adsorbido en un secador y €l CO, se
cuantifica en un analizador LECO VIA-500 que cuenta con un detector de infrarrojo, selectivo
hacia el CO, que se forma durante la combustion del coque. Una integracién numérica del
volumen diferencial de CO, cuantificado en el equipo, proporciona indirectamente el contenido
de coque en d catalizador.

2.2 Materiales empleados en €l programa experimental

2.2.1 Cargasempleadas

Dos tipos de cargas fueron utilizados en el programa experimental, la primera codificada como
Tipica la cual corresponde con una mezcla de gasoleos usados como carga de alimentacion a la
unidad FCC-I de larefineria Miguel Hidalgo en Tula, Hidalgo. La segunda carga es una mezcla
sintética de gasoleos la cual se denomina como carga Maya, y se conforma con 38% vol. de
gasdleo pesado primario (GPP), 18% vol. de gasbleo ligero de vacio (GLV) y 44% vol. de
gasbleo pesado de vacio (GPV). Las proporciones de gasdleos en esta carga, son similares a las
utilizadas en una carga Tipica de FCC. La caracterizacion de estas dos cargas a la planta ACE-

R™  semuesraenlaTabla 2.1.
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TABLA 2.1

Caracterizacion de los gasoleos de carga empleados en el programa experimental®

Propiedades Unidades | Carga Tipica Tula, Sep-| Carga Sintética Maya:
98: TIPICA Carga MAYA
°API 22.94 24.82
P.E. 20/4°C °C 0.9162 0.9052
Peso molecular g/gmol 387 290
Temperaturade
anilina °K 353 342
indice derefraccion | 0/20 1.5130 1.5055
CCR (%Yopeso) 0.11 0.23
K Factor (UOP) 11.75 11.55
Destilacion ASTM-D1160
TIE, % vol oK 500 496
5/10 oK 595/634 516/526
30/50 oK 681/705 580/682
70/ 90 oK 729/767 748/788
TFE oK 812 821
TPE oK 707 634
| mpurezas
Nitrogeno total ppm 1441 1498
Nitrogeno basico pmp 400 404
Niguel ppm 0.1 0.07
Vanadio ppm 0.73 1.08
Sodio ppm 0.38 <0.02
Hierro ppm 2.36 0.13
Cobre ppm <0.02 0.02
Azufre % peso 2.03 2.69
Distribucion de carbonos
Carbono en:
Arométicos % peso 22.5 22.2
Nafténicos % peso 17.0 20.9
Parafinicos % peso 60.5 56.9
Hidrogeno % peso 12.6 12.3

2.2.2 Comparacion entre cargas

Como se puede observar en la Tabla 2.1, la carga sintética Maya presenta una mayor gravedad
especifica (grados API), con lo cual podemos suponer que en esta carga se tienen mas fracciones
ligeras, por ejemplo gasolinas, y menor cantidad de constituyentes pesados (tales como residuos
asfalténicos) que los encontrados en la carga Tipica. Este comportamiento también puede ser

¢ Informacidn proporcionada por € Instituto Mexicano del Petrdleo.
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analizado en funcion de las temperaturas de ebullicion. En la Figura 2.4 se muestra una
comparacion de temperaturas de ebullicién entre ambas cargas, en esta se observa que la carga
Maya contiene una mayor cantidad de compuestos ligeros, sin embargo también es evidente la
mayor presencia de compuestos pesados, ya que paravalores de porcentaje de destilado mayores
de 70%, las temperaturas de ebullicion son mayores que en la carga Tipica. Lo cual se ve
reflegjado directamente en el peso molecular promedio, el cual es menor en la carga Maya, o cual
a menudo representa una mayor produccion de aceite ciclico ligero y algunas veces menor
conversion que la correspondiente en fracciones de mayor peso molecular.

550 T T T T T T T T T T T T T T T
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% de Destilado

Figura 2.4 Destilacibn ASTM-D1160 de las cargas empleadas en este trabajo.

Otro punto de comparacion entre ambas cargas es el punto de anilina, €l cual es usado para
determinar laaromaticidad de las cargas. En teoria, latemperatura de anilina se incrementa con la
parafinidad y el peso molecular, y disminuye con la aromaticidad. En este caso la carga Tipica
presenta el mayor punto de anilina (80°C), lo cual concuerda con un mayor peso molecular y un
mayor porcentaje de compuestos parafinicos (60.5%) que en la carga Maya (56.9%). Es
importante sefialar que entre mayor es el caracter parafinico de unacarga, esta es mas facil de ser

desintegrada y los rendimientos de productos liquidos, principalmente gasolina y gas LP, se
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incrementan, mientras que la produccion de gas seco disminuye®. La diferencia en porcentaje
de arométicos entre ambas cargas es minima (1.3%), sin embargo en porcentgje de nafténicos la
diferencia es importante (aproximadamente 23%).

El indice de refraccidon, muestra que tan refractaria 0 aromatica es una carga, entre mayor es éste
valor, se tiene una menor desintegracion, sin embargo en este caso la diferencia en indices de
refraccion entre ambas cargas es minimo (0.5%) por lo que esto no es un buen punto de
comparacion. Por su parte e factor K de las cargas, es una indicacién de la desintegracion, un
valor més alto del factor K, indica un incremento en el carécter parafinico de la cargay por lo
tanto una mejor desintegracion. El factor K en la carga Tipica es 2% mayor que el de la carga
Maya, lo cual indicaun mayor caracter parafinico, como fue descrito anteriormente.

Otro de los parametros importantes en la comparacion de las cargas, es el contenido de coque de
carbdén Conradson CCR (Conradson Carbon Residue). Los tipos de coque producidos en el
proceso de FCC, pueden ser clasificados de acuerdo al tiempo necesario para su formacion. El
coque proveniente del residuo de carbon Conradson, se forma casi instantdneamente a la entrada
del reactor. El segundo tipo de coque se forma por la adsorcion de compuestos muy aromaticos
sobre superficies uniformes y débilmente &cidas, este proceso también ocurre rapidamente y en
algunos casos dichos compuestos pueden ser desorbidos. Finalmente la formacién mas lenta de
coque, se debe a las reacciones de desintegracion y de deshidrogenacion. Consecuentemente la
cantidad de coque Conradson en las cargas, juega un papel importante en el proceso,
principal mente a tiempos de contacto cortos. Es importante notar que la formacion total de coque
en el proceso de FCC no solo depende del coque Conradson, sino que consiste de varios

componentes:

a) Coquedel carbén Conradson

b) Cogue no agotable (arométicos adsorbidos)

c) Coque catalitico (reacciones cataliticas)

d) Coque contaminante (causado por metales)

e) Coque agotable (hidrocarburos adsorbidos e hidrocarburos atrapados por el blogueo de

poros).
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De acuerdo a los datos reportados en la Tabla 2.1, la carga Maya, tiene un mayor porcentaje de
coque Conradson que el encontrado en la carga Tipica, (aproximadamente el doble), si
consideramos que esta cantidad de coque se deposita inmediatamente en el catalizador, una vez
iniciado el proceso de desintegracion, el catalizador disminuira su actividad, con lo cual se
afectaran directamente, los niveles de conversion y la distribucion de productos.

Por otro lado los contaminantes metdlicos mas comunes en las cargas son, nitrégeno, niquel,
vanadio, sodio y azufre. En la Tabla 2.1 se reportan los valores de nitrdgeno presente en ambas
cargas; €l nitrégeno total es la suma de las fracciones bésicas y no-basicas, los compuestos de
nitrogeno basico tiene la capacidad de reaccionar con los sitios acidos del catalizador y
neutralizarlos, lo cual resulta en una perdida temporal de actividad catalitica y una subsecuente
caida de la conversion. La diferencia entre ambas cargas en cuanto a nitrégeno basico es menor
del 1% por lo que esta propiedad no es un buen punto de comparacién, sin embargo las
diferencias en cuanto a niquel, azufre, vanadio y principaimente sodio son muy importantes.
Cuando la carga se pone en contacto con el catalizador, el niquel se deposita en la matriz de éste
ultimo, es bien sabido que el niquel promueve las reacciones de deshidrogenacion, las cuales
remueven el hidrégeno de compuestos estables. Este tipo de reacciones produce altos
rendimientos de gases secos, principalmente hidrégeno, y en algunos casos una mayor formacion
de coque, asi como menores rendimientos de gasolina. En este estudio la carga Tipica presenta
un mayor porcentagje de niquel (aproximadamente 30%) que €l que contiene la carga Maya. La
tendencia a la deshidrogenacion del niquel es cuatro veces mayor que la del vanadio. El cobre por
su parte es un metal tan activo como el niquel pero su porcentaje en ambas cargas es similar y
menor que la del niquel. Al igual que el niquel, el vanadio también promueve las reacciones de
deshidrogenacion, aproximadamente del 25 al 50% de rendimiento de hidrogeno es producido a
partir del vanadio. Por otro lado, a diferencia del niquel, el vanadio no solo permanece en la
matriz del catalizador sino que migraal interior del catalizador (zeolita) destruyendo la estructura
cristalina zeolitica, causando perdida de &rea superficial y por lo tanto perdida en la actividad
catalitica, lo que provoca una pobre selectividad a gasolinay un incremento en el rendimiento de
compuestos pesados que no reaccionan. En algunos estudios se ha reportado que la presencia de
vanadio incrementa la selectividad hacia olefinas ligeras, debido a la reduccion de actividad en

reacciones de transferencia de hidrégeno!®®.
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Ademés la destruccién de la zeolita se incrementa con la presencia de sodio. En este estudio la
carga Maya tiene un mayor porcentgje de vanadio (aproximadamente 48% ) que la carga Tipica,
mientras que la cantidad de sodio en la carga Tipica es mayor (98%). Finalmente, analizaremos
el azufre presente en ambas cargas. A diferencia de las impurezas anteriores, el azufre
incrementa el costo de operacion del proceso, ya que se necesita un tratamiento adicional para
reducir las emanaciones de SOx y H,S y asi satisfacer las especificaciones de productos y
cumplir con las regulaciones ambientales. En cargas mas pesadas y con mayor contenido de
aromaticos, los niveles de azufre en € cogque son mayores, ademéas algunos compuestos del
azufre principalmente aromaticos, no se convierten a gasolina 'y se vuelven predominantemente
aceite ciclico ligero dependiendo del tamafio de cadena y también producen gas seco. Esto
implica, por lo tanto, una disminucion de la conversion y de rendimientos a productos. Como es
esperado la carga Maya posee una mayor cantidad de azufre que la carga Tipica (32.5% mayor),
lo cual satisface ladefinicion de cargas pesadas.

2.2.3 Catalizadores empleados

En €l estudio realizado se empleo un catalizador comercia identificado como IMP-FCC 51, el
cual esta constituido por zeolita de tipo ultraestable parcial mente intercambiada con tierras raras
(REUSY), un andlisis de la composicion de esté se muestra en la Tabla 2.2. El catalizador fue
sometido a dos diferentes tipos de desactivacion la primera fue una desactivacion en la unidad
industrial y la segunda fue mediante una desactivacion artificial a nivel laboratorio, de esta forma
el programa experimental se lleva a cabo con dos catalizadores: un catalizador de equilibrio y un
catalizador desactivado hidrotérmicamente, los cuales seran referidos de aqui en adelante como
Ecat y Hdt respectivamente.

El catalizador Hdt se utiliza ampliamente en estudios de microactividad, por |o que se selecciono
en este programa experimental, para evaluar y comparar su funcionamiento con respecto al
catalizador de equilibrio. Ademas, como se vera mas adelante, €l catalizador Hdt, no contiene
metales contaminantes por 0 que se podra analizar el efecto de los metales sobre las
selectividades y rendimientos de productos en las reacciones de desintegracion asi como en la
desactivacion del catalizador.
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El catalizador Ecat es un catalizador de equilibrio, recuperado de una unidad industrial, por lo
cual su desactivacion ocurre dentro de ésta, en condiciones de reaccion reales. En este caso el
catalizador de equilibrio es una muestra obtenida de la unidad de FCC de la refineria Miguel
Hidalgo en Tula Hgo. El Hdt corresponde con catalizador fresco IMP-FCC_51, desactivado
hidrotérmicamente en el laboratorio, con 100% de vapor de agua, a una temperatura de 1061°K,
durante 6 horas, finalizando con un secado paraeliminar la humedad a una temperatura de 433°K
por cuatro horas. Este tipo de desactivacion permite simular la desactivacion del catalizador por
el efecto de las temperaturas en la unidad industrial, de tal manera que el catalizador alcanza las
caracteristicas texturales y una actividad cercana a catalizador de equilibrio. En ambos casos las
condiciones hidrotérmicas a las que el catalizador esta sujeto, destruyen la estructura de la
zeolita, y reducen el &rea superficial sin embargo el efecto hidrotérmico es menor en el area
superficial de la matriz, no obstante esta se ve afectada por el colapso de microporos formado
poros de mayor tamafio.

TABLA 2.2
Propiedades de los catalizadores empleados en el programa experimental®
Propiedades Unidades Ecat: Catalizador de Hdt: Catalizador
equilibrio desactivado
hidrotérmicamente
Area Superficial melg 160 186
Area de zeolita melg 119 142
Areade matriz melg 41 44
Relacion zeolitalmatriz | cm?/ cm? 2.9 3.22
\olumen de poros cm’/g 0.131 0.197
Dporo promedio A 36.410 46.382
Tamafio de celda
unitaria A 24.245 24.29
Metales ppm
Vv 2500
Fe 5166 0.0
Na 2648 0.0
Ni 379 0.0
Ca 1589 0.0
Cu <20 0.0
RE,O3 %peso 1.22 1.55
Al,O3 % peso 31.9 33.58

4 Informacién proporcionada por el Instituto del Petrdleo.
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2.2.4 Comparacion de las propiedades de los catalizador es empleados.

Entre las propiedades de los catalizadores se encuentra el area superficial, la cual puede ser
tratada como una medida indirecta de la actividad catalitica. El area superficial es la suma de las
areas superficiales de la matriz y de la zeolita. Como se puede observar en la Tabla 2.2, €l
catalizador hidrotérmicamente desactivado, presenta mayor area superficial aproximadamente
16% mayor que €l catalizador de equilibrio, ademés la relacion zeolita/matriz es 10% mayor, con
lo cual se espera una mayor actividad. Por otro lado aunque el catalizador Hdt tiene un mayor
tamafno de celda unitaria, la diferencia es pequefia (menor al 0.5%), por lo que este parametro no
es un buen indicador para establecer una mayor actividad. Por otro lado las tierras raras en los
catalizadores de FCC sirven como puentes estabilizadores de los atomos de aluminio en la
estructura zeolitica, con lo cual se promueven las reacciones de transferencia de hidrogeno. Las
tierras raras mejoran la estabilidad hidrotérmica de la zeolita, asi como la actividad catalitica
incrementando la selectividad hacia gasolina. Nuevamente el catalizador desactivado
hidrotérmicamente presenta un mayor porcentaje de tierras raras, por |0 que se espera una mayor
estabilidad térmica, asi como un rendimiento mayor de gasolinas.

La distribucién de poros juega un papel importante en la fluidizacion del sistema, pero ademéas
nos da informacién con respecto ala actividad del catalizador. En la Figura 2.5 se presenta una
comparacion entre la distribucion de poros del catalizador desactivado hidrotérmicamente (Hdt),
del catalizador de equilibrio (Ecat) y del catalizador fresco. Los resultados revelan que el Ecat
tiene mayor cantidad de macroporos (didmetros de poro > 200A) que el catalizador Hdt el cual
esta constituido principalmente por mesoporos (didmetros de poro de 20 A a 100A) y microporos
( didmetros de poro < 20 A) en donde preferentemente se encuentran |os sitios &cidos (zeolita)
por lo que esperariamos una mayor actividad del catalizador hidrotérmicamente desactivado. Esto
resultado concuerda con las comparaciones de las propiedades anteriores. Sin embargo también
es evidente que en laregion de didmetros de poro de 300 a 800 A, el volumen de poros es mayor
en el catalizador de equilibrio que en el catalizador desactivado hidrotérmicamente, o que hace
suponer unamejor difusién intraparticula de las moléculas grandes debido al mayor volumen de
poros en € Ecat, lo que permite un mayor acceso de estas moléculas.

48



Capitulo 2. Desarrollo experimenta

o
N

— A — HDT
s — @ — ECAT

o
()
a

! - -& - - Fresco

o
w

o
(V)
ol

0.15

o
=

0.05

Volumen de poro [cnt/g]
o
N
\\\\‘\\\\‘\\\\‘\\\\‘\\\\‘\\\\‘\\\\‘\\\\

100 1000
Diametro de poro [A]

=Y
o

Figura 2.5 Distribucion del tamafio de poro del catalizador IMP-FCC51, sometido a
diferentes condiciones de desactivacion.

La principal diferencia entre ambos catalizadores es la presencia de metales, en el caso del
catalizador desactivado hidrotérmicamente no existen metales, por no haber sido sometido a
ninguna impregnacion artificial de metales contaminantes. El catalizador en el proceso de
desintegracion catalitica es también desactivado como resultado de la contaminacion de metales
en las cargas. Algunos contaminantes como vanadio, niquel y sodio, modifican la actividad y
selectividad del catalizador debido a envenenamiento de sitios &cidos ademés de su relativa

reactividad a las reacciones de deshidrogenacion.

Otros metales como €l hierro se depositan rapidamente en la superficie del catalizador, causando
sinterizado de la superficie, disminuyendo la accesibilidad de las moléculas de la carga que no
alcanzan los sitios activos del catalizador, por lo que las reacciones de desintegracion no se llevan
a cabo selectivamente. Este efecto se ve incrementado cuando otros metales como el sodio se
encuentra presente. Por otro lado, se ha encontrado que altas concentraciones de calcio en las

cargas disminuyen la conversion.
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Capitulo 3
METODOLOGIA EXPERIMENTAL

En este capitulo se presenta la metodol ogia experimental desarrolladay el procedimiento
empleado, asi como un analisis de los resultados experimental es obtenidos los cuales nos
permitirén validar el modelo del reactor.

3.1 Procedimiento experimental

El procedimiento empleado en el programa experimental consistio en modificar la relacion
catalizador/aceite (ecuacion 3.1) mediante cambios en el tiempo de inyeccion de la carga (TOS),
con lo cual se modifica la masatotal de gasoleo dimentado.

C masa del catalizador

= =] (3.)
O flujomasicodecarga(gasoleo)* TOS™ ~ 9, s
s

Tanto la masa del catalizador como la velocidad de flujo masico de la carga, se mantienen
constantes. Esto corresponde a tener cambios en la conversion como funcion de las variaciones
en e tiempo de inyeccion de la carga, las cuales a su vez generan diferentes relaciones
catalizador/aceite para cada tiempo de contacto. La definicidn clasica de conversion esta dada
como €l porcentgje de carga gque reacciond (Ecuacion 3.2).

Gasoleo dimentado[g] - Gasbleo sin reaccionar[g]

Conversion [%peso] = Gasdleo alimentadofg]

*100 (3.2)

En este trabajo sera considerada a la conversion como el porcentaje de compuestos pesados que
reaccionan para producir los compuestos de valor agregado como gasolinay gas LP, es decir
incluira también el aceite ciclico en la definicion de conversion, de manera que este dada por la
Ecuacién 3.3.

Gasoleo alimentado[g] - Gasbleo sin reaccionar[g] - ACL producido[g]

Conversion{#peso] = Gasoleo alimentado[g]

*100 (3.3

Es importante destacar el hecho de que con este procedimiento, €l catalizador confinado se pone
en contacto con una alimentacion de gasoleo continua y por lo tanto, conforme transcurre el
tiempo de contacto el catalizador se va desactivando. Esto sugiere que los niveles de conversion

que se logran estan fuertemente relacionados con la desactivacion catal itical>.
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3.2 Metodologia Experimental

Las reacciones de desintegracion, tienen lugar en un régimen de lecho fluidizado con operacion
isotérmica considerando constante el flujo de inyeccion de la carga para cada experimento.

Para obtener las respuestas de actividad, rendimientos y conversion, las pruebas experimentales se
realizaron a diferentes temperaturas y con diversos tiempos de inyeccion, usando los dos tipos de
cargas y un mismo catalizador desactivado en dos formas diferentes, los cuales han sido descritos
en el capitulo 2. Las temperaturas empleadas en las pruebas fueron de 520°C, 535°C, 550°C y
565°C, las cuales se seleccionaron tomando en cuenta que en este rango, el porcentge de
destilado de las cargas es casi del 100%, como se observo en €l capitulo anterior (Figura2.4). La
inyeccion de la carga a sistema se efectud a razon de 1.2g/min en todos los experimentos,
mediante la manipulacion de los tiempos de inyeccion. La carga se dispersa con 60 cm®/min de

nitrégeno lo que permite una mejor fluidizacion.

Los tiempos de inyeccidon fueron de 45, 60, 75, 90 y 120 segundos. Se utiliz6 una masa de
catalizador constante de 9g en todas las pruebas.

La etapa de reaccion fue seguida por un proceso de agotamiento del catalizador para desorber a
los hidrocarburos atrapados en este, utilizando un flujo de nitrégeno durante 6 minutos.
Posteriormente el coque del catalizador se quema in situ utilizando un flujo de aire durante

aproximadamente 20 minutos.

En la Tabla 3.1 se presenta un resumen del programa experimental. Como se menciono
anteriormente, en cada serie se obtuvieron cinco puntos experimentales que involucran a los
correspondientes valores de TOS de 45, 60, 75, 90 y 120 segundos. Si bien estos tiempos de
contacto son mayores a los empleados industrialmente, permiten obtener altas recuperaciones de
productos (98% en promedio), ademas de rendimientos y niveles de conversion semejantes a los

obtenidos en una unidad experimental.
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TABLA 3.1
Series de experimentos carga-catalizador alas diferentes temperaturas empleadas.
No. SERIE | Carga Catalizador Temperatura, °C
1 Ecat 520
2 Ecat 535
3 Tipica Ecat 550
4 Ecat 565
5 Hat 520
6 Hat 535
7 TIPICA Hdt 550
8 Hat 565
9 Ecat 520
10 Ecat 535
11 MAYA Ecat 550
12 Ecat 565
13 Hdt 520
14 Hdt 535
15 MAYA Hat 550
16 Hat 565

Los resultados experimentales obtenidos en este programa, seran empleados para validar el
modelo del reactor que se describe en e siguiente capitulo, no obstante en las siguientes
secciones se presenta un analisis preliminar de éstos.

3.3 Andlisispreliminar de resultados experimentales

Es importante destacar, que los rendimientos de productos que se presentan en las siguientes
secciones son “rendimientos promedio” a lo largo del Tiempo de inyeccidon de la carga que
consideraremos como €l tiempo sobre la corriente (TOS), y estan dados como el porcentagje peso
de cada producto o reactivo con respecto al peso de gasdleo alimentado. Ademas es importante
destacar que estos rendimientos incluyen una etapa de agotamiento de aproximadamente 350s, en
donde se desorben los hidrocarburos que permanecian adsorbidos dentro del catalizador, para
fines practicos en las siguientes secciones se presenta la conversion y los rendimientos de

productos en funcién del tiempo de inyeccion de la carga
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3.3.1 Conversién de cada sistema carga-catalizador

Las Figuras 3.1 y 3.2 muestran los porcentajes de conversion en funcion del TOS, obtenidos
experimentalmente para cada sistema carga-catalizador, en el rango de temperaturas propuestas
en el programa experimental
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Figura 3.1 Niveles de conversion de gasdleo alimentado como una funcién del tiempo de
inyeccion (TOS) a unatemperatura de: @) 520°C, b) 535C.
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De los resultados mostrados en estas figuras es evidente que al aumentar el tiempo de inyeccion,
la conversion disminuye de manera importante, lo que puede justificarse en funcion de la
desactivacion del catalizador, la cual ocurre principalmente como resultado del depdsito de coque
sobre éste, misma que se va incrementando con el tiempo de contacto. Es decir conforme el
tiempo de inyeccion aumenta, tanto el gasoleo que esta entrando al reactor como el aceite ciclico
ligero, se encuentran con un catalizador mayormente desactivado o cual inhibe la desintegracion de
ambos. lo que conlleva a un menor nivel de converson. De esta forma se confirma que con €

procedimiento empleado, las conversiones pueden ser funcidn del nivel de coque producido.

Por otro lado se evidencian diferencias significativas entre las cargas y los catalizadores. De
manera general se observa un mayor nivel de conversion con la carga Tipica y €l catalizador
desactivado hidrotérmicamente, para cualquier temperatura empleada, sin embargo es interesante

analizar estos comportamientos de manera separada.

De acuerdo ala comparacion de las propiedades de las cargas, la carga Maya contiene un mayor
porcentgje de compuestos ligeros, por 1o que se podria esperar que con ésta se alcanzaran niveles
de conversion mayores que los correspondientes con la carga Tipica, sin embargo de acuerdo ala
degtilacion (ASTM-D116) de las cargas utilizadas (Figura 2.4) se observa que a los niveles de
temperatura empleados en el programa experimental, se vuelven méas importantes los compuestos
pesados en la carga Maya. Asociado a punto anterior, la carga Tipica posee un mayor caracter
parafinico de acuerdo a sus valores de indice de refraccién, punto de anilinay al factor K(UOP),
lo que permite se realice una mayor desintegracion del gasoleo, lo cua justifica que la
conversion obtenida con esta carga sea mayor, tal como se observa experimentalmente. Otra de
las propiedades que influyen en el nivel de conversion alcanzado, es el contenido de coque
Conradson 6 carbén residual, el cual impacta directamente en la actividad del catalizador puesto
gue se deposita sobre los sitios acidos. De acuerdo a la comparacion de cargas, la carga Maya
tiene el doble de porcentaje de coque Conradson que el contenido en la carga Tipica, lo cual se
refleja en una menor conversion, tal y como se observa en las Figuras anteriores. El efecto de las
impurezas en las cargas (metales), no es tan evidente en los niveles de conversion como en los
rendimientos alcanzados lo cual se discutird mas adelante. Es evidente que con la carga Tipica se

alcanzan niveles de conversion mayores que los que se alcanzan con la carga Maya, el
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por centaje de aumento de la conversién entre la carga Tipica y la carga Maya, para cada uno
de los catalizadores empleados a los diferentes tiempos de inyeccidon se muestran en la Tabla 3.2.

TABLA 3.2
Porcentaje de aumento en la conversion de la carga Tipica con respecto de lacargaMayaen
funcién del tiempo de inyeccién de la carga.

T=520°C T=535°C T=550°C T=565°C
% aumento en la % aumento en la % aumento en la % aumento en la
conversion. conversion. conversion. conversion.

TOS,s Ecat Hdt Ecat Hdt Ecat Hdt Ecat Hdt
45 3.02 4.60 3.90 3.151 3.64 2.12 2.76 1.80

60 481 421 | ---- 3.00 4.40 1.00 4.05 2.40

75 4.90 3.40 5.40 3.90 4.25 0.66 4.85 3.26

90 6.42 3.64 6.26 3.43 4.84 2.26 4.61 3.74
120 3.62 5.00 7.60 4.20 6.98 2.16 6.27 3.22
Promedio| 4.55 4.17 5.78 3.56 4.82 164 451 2.89

De estos datos resulta interesante observar, que con el catalizador de equilibrio, el porcentaje de
aumento en la conversion por efecto de la carga, se incrementa con el tiempo de inyeccién. Para
el caso del catalizador desactivado hidrotérmicamente este aumento no es tan evidente, a
excepcion de latemperatura de 565°C. Estos resultados hacen suponer que el efecto dd tipo de
carga se vuelve mas importante a incrementarse los tiempos de reaccién, lo cual podria estar
asociado nuevamente, con la desactivacion del catalizador. EI comportamiento que se observa
con € catalizador desactivado hidrotérmicamente refuerza lo anterior, ya que e aumento
promedio de conversion con este catalizador es relativamente menor, al aumento experimentado
con el catalizador de equilibrio, lo cual concuerda con una menor actividad de éste Ultimo.

Por otro lado de las Figuras 3.1 y 3.2, es evidente que los mayores niveles de conversion se
alcanzan con el catalizador Hdt, independientemente de la carga empleada, lo cual es un
resultado que se esperaba. De acuerdo a la comparacion de propiedades de los catalizadores
(relacién zeolita/matriz, distribucidon de tamafios de poros, contenido de tierras raras), se espera
una mayor actividad del catalizador desactivado hidrotérmicamente, la cua se hace evidente en
los mayores niveles de conversion alcanzados Ademés el ECAT tiene una menor actividad
debido a que de inicio, éste tiene una menor &rea superficial. Sin embargo, el mayor impacto en
la diferencia de conversiones entre ambos catalizadores, es la ausencia de metales en el

catalizador la cual hace de éste, un catalizador més activo y selectivo.
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De manera inversa, los metales en el ECAT ocasionan desactivacion, la cual ocurre por dos
mecanismos, la neutralizacion de sitios &cidos y la perdida de éstos por € colapso de la
estructura cristalina de la zeolita. Ademas la presencia de metales promueve las reacciones de
deshidrogenacion las cuales producen altos rendimientos de gas seco, principalmente hidrogeno,
y en algunos casos mayor formacién de coque, asi como una pobre selectividad a gasolinay un
incremento en el rendimiento de compuestos pesados que no reaccionan. En este caso con el
catalizador desactivado hidrotérmicamente se alcanzan mayores niveles de conversion que con el
catalizador de equilibrio. En latabla 3.3 se presenta el porcentaje de aumento de la conversion
del catalizador desactivado hidrotérmicamente con respecto al catalizador de equilibrio.

TABLA 3.3
Porcentaje de aumento en la conversion con el catalizador desactivado hidrotérmicamente con
respecto al catalizador de equilibrio.

T=520°C T=535°C T=550°C T=565°C

% aumento en la % aumento en la % aumento en la % aumento en la

conversion. conversion. conversion. conversion.
TOS,s Tipica Maya Tipica Maya Tipica Maya Tipica Maya
45 6.40 9.60 5.81 9.91 5.15 8.97 531 8.21
60 582 | 1090 | ----- 10.93 4.25 8.81 6.54 10.86
75 5.73 | 1091 6.24 11.98 3.22 7.61 5.85 10.00
90 5.02 11.76 6.15 12.75 4.68 9.74 6.85 11.78
120 877 | 1271 4.68 12.62 3.37 10.55 4.03 10.56
Promedio| 6.35 | 11.18 | 5.716 11.64 4.13 9.14 5.72 10.48

De manera andloga a la comparacion anterior con respecto a las cargas, en e caso de la
comparacion entre catalizadores, podemos notar que al emplear la carga Maya, la diferencia entre
los niveles de conversién entre ambos catalizadores aumenta con el tiempo de inyeccion, lo que
vuelve a evidenciar que el efecto de tipo de catalizador se vuelve méas importante a tiempos
largos y sobre todo cuando existe una mayor desactivacion como sucede con la carga Maya. Cabe
destacar que de acuerdo a las diferencias promedio en los niveles de conversion, se pone de
manifiesto que el efecto por el tipo de catalizador es més importante, que los efectos asociados a
la carga, ya que las diferencias son menores. En cuanto a los efectos en la conversion por la
temperatura, se observa que independientemente del sistema catalizador-carga empleado, la
conversion aumenta ligeramente conforme se incrementa la temperatura de reaccion. Sin bien la
diferencia en conversiones para las diferentes temperaturas empleadas no es muy grande, estos
cambios de conversion pueden tener un importante impacto en la distribucion de productos. Las
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reacciones de desintegracion catalitica tienen un carécter endotérmico, por lo tanto, se favorecen
al aumentar latemperatura del micro-reactor, con lo que se incrementa la conversion de la carga,
sin embargo, las selectividades tienen cambios drasticos debido a que el aumento de temperatura
favorece la sobredesintegracion de productos valiosos como gasolina y gas LP hacia gas seco y
principalmente coque. No obstante a aumentar la temperatura también se favorecen las
reacciones de desintegracion térmica, cuando esto ocurre un alto porcentgje de olefinas que se
forman como intermediarios de reaccidn, se dimerizan y polimerizan pasando después por la
ciclizazion para finamente condensarse directamente hacia el catalizador formando coque.
Ademas estas reacciones reducen la selectividad por una disminucién de las reacciones de
transferencia de hidrogeno, las cuales usualmente incrementan el rendimiento de gasolina y
disminuyen la sobredesintegracion de la gasolina. El aumento de la temperatura de reaccion, tiene
un impacto importante en la distribucién final de productos como se vera més adelante.

3.3.1.1 Conversién en funcion delarelacion masica coque/catalizador

En las Figuras 3.3 y 3.4, se presentan los niveles de conversion para cada sistema carga-
catalizador en funcion de la cantidad de coque que se deposita sobre el catalizador, para cada

temperatura de reaccion.

807\\\\‘H\\‘HH‘HH‘\H\‘HH‘HH‘H\L 807\H\‘\H\‘\H\‘HH‘HH‘HH‘\\H‘\HL
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Figura 3.3 Dependencia de la conversion de la carga con la relacion coque/catalizador para cada
sistema carga-catalizador alatemperaturade: a) 520°C, b)535°C.
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Figura 3.4 Dependencia de la conversion de la carga con larelacion cogque/catalizador para cada
sistema carga-catalizador alatemperaturade: a) 550°C, b) 565°C.

De los datos observados en estas Figuras se observa que para una cantidad fija de catalizador la
cantidad de coque formado provoca una disminucion importante en la conversion del gasbleo
alimentado a cualquier temperatura de operacion.

El efecto del tipo de carga y la formacion de coque se manifiestan también a cualquier
temperatura, obteniendo una mayor conversién con la carga Tipica que con la carga Maya y una
disminucion importante en esta al aumentar el contenido de coque en el catalizador.

Otro aspecto importante observado en estas Figuras corresponde con un mayor nivel de
conversion obtenido con el catalizador Hdt para cualquiera de las cargas utilizadas, este
comportamiento se le puede atribuir a la diferencia en sus propiedades texturales (area
superficial, &rea de matriz, area de zeolita etc.) y la ausencia de metales con respecto al
catalizador Ecat lo cual permiten que sea mas activo.
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3.3.2 Rendimientos de los productos dereaccién

Como se menciono en el capitulo 2 (seccién 2.1.4), los rendimientos de productos pueden ser
agrupados en cortes, de acuerdo a su peso molecular y a su punto de ebullicion. Para los fines de
este trabajo, los rendimientos de productos se agruparan en los principales cortes obtenidos
experimentalmente como o son el aceite ciclico ligero, lagasolina, €l gasLP, el gasseco y el

coque suponiendo que todos estos se forman inicialmente a partir del gasoleo de vacio.

Los rendimientos de los productos obtenidos para cada sistema carga-catalizador, a la
temperatura de 520°C, en funcién del tiempo de inyeccidn de lacarga, se presentaen las Figuras
3.5a3.7.
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Figura 3.5 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), para cada
sistema carga-catalizador a unatemperatura de 520°C. a)Aceite ciclico, b) Gasolina.
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Figura 3.7 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), para cada
sistema carga-catalizador a unatemperatura de 520°C. a)H,, b) Coque.
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De la Figura 3.5a se advierte que los mayores rendimientos de aceite ciclico ligero se obtienen
con lacargaMaya, lo cual era un resultado esperado, ya que de acuerdo a sus propiedades, esta
carga es menos reactiva y por lo tanto menos factible a ser desintegrada, ademés esta carga tiene
una mayor contenido de coque Conradson, lo que ocasiona una perdida de actividad importante
durante los primeros segundos de reaccidn, con lo cual disminuye la posibilidad de que los
compuestos que forman especies como el aceite ciclico ligero reaccionen para formar productos
de menor peso molecular. La mayor produccion de aceite ciclico ligero con lacarga Maya, refleja
su mayor aromaticidad con respecto a la carga Tipica, debido a que este también es altamente
aromatico. Un mayor rendimiento de éste, impacta de manera importante en el rendimiento de
productos de menor peso molecular como gasolina, gas LP y gas seco, tal como se observa en la
Figuras 3.5b, 3.6 (ay b).

Para el caso de la gasolina los menores rendimientos de ésta, son precisamente los asociados con
la carga Maya independientemente del catalizador empleado, sin embargo es importante destacar
gue con €l catalizador de equilibrio y la carga Tipica se alcanza un maximo en el rendimiento de
gasolina aproximadamente a los 60 segundos de reaccion. De la misma manera que con la
gasoling, con la carga Maya se tienen los menores rendimientos de gas LP y de gas seco, sin
embargo en este caso es mas evidente el efecto del tipo de catalizador empleado. Por otro lado en
la Figura 3.7a se observa, que con el catalizador de equilibrio se alcanzan rendimientos de
hidrogeno tres veces mayores a los alcanzados con el catalizador desactivado hidrotérmicamente
independientemente de la carga empleada. La diferencia en el rendimiento de hidrogeno debida al
tipo de carga no es tan grande comparada con las diferencias debidas a catalizador (40% con €l
Hdt y 10% con el Ecat).

Por otro lado, a excepcidn del aceite ciclico ligero y del coque, los rendimientos obtenidos con la
carga Maya son menores a los respectivos obtenidos con la carga Tipica, con lo que se evidencia
su carécter refractario. Sin embargo, aunque la diferencia es pequefia, la carga Maya tiende a
generar més coque, como se observa en la Figura 3.7, aproximadamente 2% mas, cuando se
emplea el catalizador Hdt y 4% con el Ecat. Este resultado esta asociado con el contenido de
coque en la carga 'y con € coque del carbén Conradson, el cual es casi el doble en la Carga

Maya. Una manera analitica de distinguir el cogque de carbén Conradson de los otros tipos de

61



Capitulo 3. M etodol ogia Experimental

coque es mediante la extrapolacion del rendimiento de coque a una relacion catalizador-aceite
igual acero (C/O=0), aunque mediante el procedimiento empleado larelacién C/O cambia para
cada TOS (Time on stream), este procedimiento nos puede dar un valor aproximado del coque de
carbén Conradson que se encuentra en e coque tota™®. En la Figura 3.8 se muestra la
extrapolacion del coque total, para obtener la fraccion de coque Conradson.
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Figura 3.8 Determinacion gréfica del coque de carbon Conradson en el coque total producido,
paralos diferentes sisemas carga-catalizador a unatemperatura de 520°C.

Como se puede observar en la extrapolacion el mayor impacto en el cogue Conradson se debe al
tipo de catalizador ya que la diferencia del cogue entre ambos independientemente de la carga
empleada es de casi el 50%, mientras que las diferencias en cuanto a cargas son menores, 15%
cuando se emplea el catalizador desactivado hidrotérmicamente y 11% con el catalizador de
equilibrio, lo cual coincide con el contenido de coque inicial en la carga. Es importante destacar
gue el rendimiento de coque disminuye con el tiempo, como consecuencia de una menor
conversion debida a una mayor desactivacion del catalizador a incrementarse el tiempo de
contacto, es decir, la carga estara en contacto con un catalizador cada vez més desactivado
conforme se incremente el tiempo de inyeccidon y por lo tanto, el gasdleo no reaccionara con la
misma facilidad con que lo haciaal inicio de lainyeccién del gasdleo. No se debe perder de vista
gue los rendimientos reportados experimentalmente corresponden a rendimientos promedio con
respecto a tiempo de inyeccion de la carga.
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Por otro lado se observa que con el catalizador Hdt se consiguen menores porcentajes de aceite
ciclico ligero que con el ECAT. Este resultado esta asociado con la actividad del catalizador
como se ha venido diciendo, la mayor actividad del catalizador desactivado hidrotérmicamente
puede asociarse con las diferentes propiedades texturales lo cual permite que se mantenga una
mayor actividad con respecto a catalizador de equilibrio asi como con la presencia de metales en
el catalizador de equilibrio, los cuales cambian de manera sustancial las selectividades de
productos. Esta mayor actividad permite que compuestos pesados como aceite ciclico ligero
también contribuyan en la produccion de compuestos de menor peso molecular, como o son los
gue forman la gasolina. Comparando los resultados de las Figura 3.5, podemos notar que entre
menor es el rendimiento de aceite ciclico ligero, mayor es el rendimiento de gasolina, con lo que
se establece que un importante porcentaje del ACL producido, contribuye en la produccion de
gasolina. Es importante notar que con lacarga Tipica, un menor rendimiento de ACL no implica
un mayor rendimiento de gasolina, como se advierte en la Figura 3.5, a diferencia de lo que
ocurre con la carga Maya, el mayor rendimiento de gasolina se obtiene con e ECAT, sin
embargo conforme el tiempo transcurre, el rendimiento comienza a disminuir de manera
importante, hasta que llega a ser menor a rendimiento del catalizador Hdt. Por otro lado el
impacto del catalizador empleado, es mas evidente en el rendimiento de Gas LP, debido a que
con el catalizador Hdt se obtienen mayores rendimientos —independientemente de la carga
empleada, que los obtenidos con el catalizador de equilibrio, esto se observa en la Figura 3.6b.
Entre las mayores diferencias esperadas entre ambos catalizadores, se encuentran los

rendimientos de gas seco y de coque.

De acuerdo a la comparacion de las propiedades de ambos catalizadores, la principal diferencia
radica en el contenido metdlico. Como ya se ha visto, los metales promueven las reacciones de
deshidrogenacion y de condensacion, las que a su vez generan una mayor cantidad de coque y
de gas seco esencialmente hidrogeno € cual es removido de los hidrocarburos estables. De
acuerdo a la Figura 3.6b, la mayor produccion de gas seco se alcanza con el catalizador
desactivado hidrotérmicamente, sin embargo, con este catalizador la produccion de hidrégeno es
casi tres veces menor que la cantidad generada por el catalizador de equilibrio, como se muestra
enlaFigura3.7a. LaFigura 3.9 muestraladistribucion promedio de compuestos que constituyen

a gas seco, para cada sistema empleado.
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Figura 3.9 Distribucién promedio en TOS, de compuestos en €l gas seco paralos dos
catalizadores empleados a una temperatura de 520°C.

Es importante notar que e gas seco esta congtituido de hidrégeno, metano, etano y etileno®, por
lo que aun cuando €l rendimiento de hidrogeno en el catalizador Eca es mayor que en el
catalizador Hdt, su efecto no se ve reflejado en el total de gas seco, debido a la contribucién de
los demés productos gaseosos. En esta Figura se puede observar que con € catalizador
desactivado hidrotérmicamente se genera una mayor produccion de cogue que aquella generada
en el catalizador de equilibrio. En este caso €l efecto de los metales en el catalizador Ecat, no es
tan notable como el impacto de la mayor actividad del catalizador Hdt, la cual se refleja en las

conversiones a canzadas.

a) Analisisen funcion de latemperatura de reaccién para cada sistema carga-catalizador .

Como se ha observado anteriormente, el efecto de un cambio de 30°C en las temperaturas de
reaccion, no es muy evidente en los niveles de conversion alcanzados para cada sistema
catalizador-carga, sin embargo esta variacion de la temperatura puede tener un importante
impacto en la distribucion de rendimientos de productos. Para andlizar estos efectos, en las
Figuras 3.10 a 3.12 se presenta una comparacion entre rendimientos a las diferentes temperaturas
utilizadas, para cada sistema carga-catalizador. En este caso también se incluye e gasdleo no

convertido (6 residual).

! Para mayor informacion acerca dela distribucion en el gas seco ver Apéndice A.
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Figura 3.11 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), en funcién de
latemperatura, parael sistemaEcat_Tipica. d) Gasolina, b) Gas LP.
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Figura 3.12 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), en funcién de
latemperatura, para el sistema Ecat_Tipica. @) Gas seco, b) Coque.

De la Figura 3.10a se observa que entre mayor es la temperatura de reaccion, la conversion del
gasdleo aumenta ligeramente, esto es debido a que al incrementarse la temperatura se favorecen
las reacciones de desintegracion, por lo tanto aumenta la conversion y disminuyen los
rendi mientos de compuestos mas pesados como o son el gasoleo y el aceite ciclico ligero (Figura
3.10b). El comportamiento del rendimiento de gasolinas es muy similar al observado para la
carga y €l aceite ciclico. A excepcion de la temperatura de 520°C, el rendimiento de gasolina
tiende adisminuir al incrementarse latemperaturay el tiempo de contacto (TOS), como se ve en
la Figura 3.11a. Como se menciono anteriormente el aumento de temperatura favorece las
reacciones de desintegracion sobre las reacciones de transferencia de hidrogeno, las cuales
usualmente incrementan € rendimiento de gasolinay su estabilidad, ademas la desintegracion
térmica comienza a ser importante para las reacciones de desintegracion, todo esto en conjunto
ocasionan un incremento en la desintegracion de la gasolina, de ahi el comportamiento mostrado
en la Figura 3.11a. Caso aparte es el rendimiento de gasolina a la temperatura de 520°C, donde
como ya se ha mencionado se alcanza un maximo aproximadamente a los 60 segundos de
reaccion, sin embargo se observa que a un TOS= 120s la gasolina disminuye de manera
importante por debajo aln del rendimiento alcanzado con temperaturas mayores, lo cual se debe a
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un error en la medicion de este rendimiento ya que con los demés sistemas como se vera mas
adelante este comportamiento no se repite.

Otro de los efectos de las reacciones de transferencia de hidrogeno es la disminucion de olefinas
ligeras[64], por lo tanto al incrementarse latemperatura se minimizan este tipo de reacciones por
lo que el rendimiento de olefinas aumenta, lo cual se refleja en los rendimientos de gas LP, tal
como se muestra en la Figura 3.11b. Por otro lado, el rendimiento de gas seco se debe
principal mente a la desintegracion térmica, a las reacciones de deshidrogenacion por el efecto de
los metales en la carga y a las reacciones de desintegracion catalitica no selectivas en los
carbonos terminales. En este caso la presencia de la desintegracion térmica, es més evidente ya
gue al igual que el gas LP, el rendimiento de gas seco se incrementa con latemperatura, tal como
era esperado y esto se muestra en la Figura 3.12a. Finalmente con el coque se observa un
comportamiento similar, sin embargo la diferencia entre rendimientos es menor que la observada
con los demés productos de reaccion.(Figura 3.12b).

Para las otras combinaciones carga-catalizador, se obtienen comportamientos similares en casi
todos los rendimientos, por lo que solo se discuten las diferencias entre cada sistema.
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Figura 3.13 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), en funcién de
latemperatura para el sistemaEcat_ Maya. a) Gasoleo no reaccionado, b)Aceite ciclico ligero.
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Figura 3.14 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), en funcién de
latemperatura, parael sistema Ecat_Maya. a) Gasolina, b) Gas LP.

4 T T 1T ‘ T T ‘ T T T T 8 T T 1T ‘ T T ‘ T T ‘ T T
L —o— 520°C | i ]
B —H— 535°C —6o— 520°C A
3.5 j <> 5500(: i 7 457 5350(: ;
_ L —4A— 565°C 4 —_ —<— 550°C A
7 r ] 7 i — A 565°C
4 30 ] 4
=3 C ] o B ]
2 : g 6 .
g ~ QNM B g i ]
B B ] B i ]
E ] E 51 ]
2 2 S\S\@\@\@ - 2 i ]
) L m )
4 L 4 4 i 1
L 4 41 ]
15r a)Gas seco | B ]
B Ecat_Maya . Ecat_Maya ]
1 L |- ‘ | - ‘ |- ‘ L1 ‘ I - ] 3 B L1 ‘ | - ‘ |- ‘ L1 ‘ I - i
40 60 80 100 120 140 40 60 80 100 120 140
TOS [g] TOS [g]

Figura 3.15 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), en funcién de
latemperatura, parael sistema Ecat_Maya. a) Gas seco, b) Coque.

En el caso del aceite ciclico ligero, en la Figura 3.13b se puede observar que la mayor diferencia
entre ambos sistemas se da a la temperatura de 520°C, si bien en ambos casos €l rendimiento de

68



Capitulo 3. M etodol ogia Experimental

aceite ciclico ligero aumenta con el tiempo de contacto, €l tipo de comportamiento es diferente,
tal como se observa en la Figura 3.13b.
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Figura 3.16 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), en funcién de
latemperatura para el sistemaHdt_Tipica. a) Gasoleo no reaccionado, b)Aceite ciclico ligero.
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Figura 3.17 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), en funcién de
latemperatura, para el sistemaHdt_Tipica. a) Gasolina, b) Gas LP.
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Figura 3.18 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), en funcién de
latemperatura, para el sistemaHdt_Tipica. a) Gas seco, b) Coque.

En €l caso del sistema Hdt_Tipica, se tienen resultados similares a los encontrados con los dos
sistemas anteriores, a excepcion del rendimiento de gasolina. En este caso, € rendimiento de
gasolina (Figura 3.17a) alcanza un maximo aproximadamente a un TOS de 90 segundos, este
maximo es més evidente en las temperaturas de 550 y 565°C, ademas es muy evidente que para
estas temperaturas el rendimiento de gasolina disminuye considerablemente con respecto al
rendimiento a temperaturas menores, 10 que sugiere que en este sistema el impacto de la

temperatura en las reacciones del proceso, es mas importante.

Por otro lado en este sistema, las diferencias en € rendimiento de coque en funcion de la
temperatura (Figura 3.18b) son més notorias, sobre todo al usar una temperatura de 565°C, lo
cual también muestra el mayor impacto de latemperatura en este sistema catalizador-carga.
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Figura 3.19 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), en funcién de
latemperatura parael sistemaHdt Maya. a) Gasoleo no reaccionado, b)Aceite ciclico ligero.
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Figura 3.20 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), en funcién de
latemperatura, parael sisemaHdt_Maya. a) Gasolina, b) Gas LP.
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Figura 3.21 Rendimientos obtenidos a los diferentes tiempos de inyeccion (TOS), en funcién de
latemperatura, parael sistema Hdt_Maya) Gas seco, b) Coque.

Finalmente en el sistema Hdt_Maya, se tienen comportamientos similares a los encontrados con
el sistema Ecat_Maya, aunque en este caso la diferencia en el rendimiento de coque por efecto
de la temperatura es més evidente. Todos los resultados experimentales que han sido reportados
en este capitulo se presentan en el apéndice B.
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Capitulo 4
MODELO DEL REACTOR

En este capitulo se presenta el modelo empleado en la simulacion
del reactor ACE-R™, asi como |as suposiciones tomadas y |os principal es parametros supuestos.

4.1 Introduccion

Como se ya se ha mencionado, en este trabgjo se estudia la cinética las reacciones de
desintegracion cataliticade un gasdleo de vacio en un micro-reactor de lecho fluidizado, paralo
cua se propone un modelo de éste reactor, en donde el esguema cinético estara basado en la
técnica de agrupamientos, de manera que se puedan predecir los rendimientos de productos en
términos de aglomerados, tal y como se obtuvieron experimentalmente.

Basandose en lo anterior el modelo cinético considera la desintegracion de Gasoleo de vacio (A)
en términos de otros 5 agrupamientos: Aceite ciclico ligero (B), Gasolina (G), Gas LP (D), Gas
seco (E) y Coque (C), donde cada uno de éstos esta constituido por los grupos de compuestos
gue son obtenidos experimental mente en los cortes de acuerdo con la Tabla 4.1. La eleccion de
estos agrupamientos en el modelo cinético, esa basada principalmente en los diferentes cortes
obtenidos tanto en las refinerias como en los reactores de laboratorio (micro-reactores: MAT 6
ACE-R), las consideraciones para establecer estos cortes se basan en los diferentes rangos de
puntos de ebullicion y en los pesos moleculares.

TABLA 4.1
Agrupamientos empleados en el modelo cinético y su equivalencia con los compuestos
obtenidos experimental mente en los reactores de microactividad.

Agrupamiento Compuestos presentes
A |Gastleo GOV (Gasoleo de vacio) y fondos
B |Aceiteciclico ligero ACL (Aceite ciclico ligero)
G |Gasolina Gasolina Cs-Cy»
D | GLP(C3zs,Cs=/Css, Cys, C4=/Cysy | Propano, Propileno, Isobutano, n- Butano 1-Buteno,
Cs engas) I sobutileno, c-2-Buteno, t-2-Buteno y Butadieno
E |GasesLigeros (Ci-Cy) Hidrégeno, H,S, Metano, Etano, Etileno
C |Coque Coque catalitico (Unicamente e coque proveniente
de las reacciones de desintegracion catalitica)
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El modelo que se propone supone la adsorcion y desorcion del gasdleo de vacio sobre un mismo
tipo de sitios activos (S), €l cua después de interactuar con estos reacciona para dar diferentes
productos, los cuales a su vez se adsorben y reaccionan nuevamente. El esquema de reaccion
propuesto se presentaen la Figura4.1.

Se considera que en las reacciones de desintegracion solo se genera coque catalitico el cual se
encuentra adsorbido en el catalizador.

Kk TA
1P kl k8 k15
—; "G+S —>GS — R
k12P
k13

Ko K N
L +S—]f*.DS 4R

k16P

Figura 4.1. Esquema cinético de reaccion-adsorcion-desorcion para el esquemade 6
agrupamientos.

El modelo propuesto describe el balance de materia de un sistema complejo de reaccidon en un
reactor de lecho fluidizado confinado a través de la modelacion como un reactor de flujo
mezclado que opera isotérmicamente basado en principios tedricos fundamentales como los
balances de materia. Se ha supuesto una vaporizacion instantdnea y completa de la carga a la
entrada del reactor por lo cual el sistema consiste solo de dos fases: gas y solido. La fase gas la
componen la carga (gasdleo de vacio) y los productos de reaccion con excepcion del coque, al
cual hemos considerado como especie adsorbida sobre el catalizador; mientras que la fase sblida
la constituye el catalizador dentro del cual durante la etapa de reaccion se encuentran adsorbidas

especies como gasoleo, aceite ciclico ligero, gasolina y gas licuado, dichas especies son
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desorbidas durante la etapa de agotamiento o desorcion del catalizador. Unicamente el coque
permanece adsorbido durante esta etapa ¥ ya que este solamente es removido por una

combustion durante la regeneracion del catalizador.

a) Fasegas
Como fue descrito en el capitulo 2, el sistema esta constituido por un reactor de lecho fluido
confinado. Las consideraciones méas importantes en el modelado de la fase gas, se dan a
continuacion:

El reactor se modela como un tangque continuo idealmente agitado, trabajando en estado no
estacionario, por lo cual se considera un término de acumulacién de reactivos y productos, las
entradas y salidas de los mismo, asi como la cantidad de masa que se transfiere entre la fase
solida através de la interfase gas-solido.

El volumen de la fase gas es menor a volumen total del reactor, debido a la existencia de la
fase sblida (masa total de catalizador, por lo que se toma en cuenta la fraccién volumétrica
ocupada por € gas, € .

Se considera que el gasoleo de vacio se alimenta al reactor completamente vaporizado.

El reactor opera de manera isotérmica.

b) Fase sdlida

La actividad de un catalizador depende, en gran medida, de su area superficial pues permite
medir de maneraindirecta la proporcion de zeolita y por ende la cantidad de sitios acidos. El érea
superficial en su mayoria es interna, por lo que es deseable conocer la distribucién del volumen
de espacios vacios en el catalizador, en base a tamafio y radio de estos. Sin embargo, es poco
probable que se cuente con descripciones detalladas de la estructura de los espacios vacios en los
catalizadores de desintegracion, ya que éstos no son uniformes en cuanto a tamafio, forma y
longitud. Por consiguiente, para explicar en forma cuantitativa las variaciones en la velocidad de
reaccion con respecto a la localizacion en una particula catalitica porosa, es necesario utilizar un
modelo simplificado de la estructura porosa. Este modelo debe permitir la evaluacion de las
velocidades de difusion de los reactantes a traves de los espacios vacios de la superficie exterior.

Al igua que en la mayoria de los estudios sobre el tema, en este trabajo los espacios vacios se
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representan como poros cilindricos dentro de los cuales se llevan a cabo las reacciones de
desintegracion.
Suposiciones:

El catalizador se considera como una particula esférica de 70mm de didmetro promedio, con
una distribucion de poros cilindricos regulares de 35mm de longitud y 60 A de didmetro.

Las reacciones de desintegracion se llevan a cabo tanto en el &rea superficial dentro de los
poros, como en la superficie externa de la particula (matriz).

Laactividad del catalizador disminuye en funcién de la cantidad de cogue adsorbido.

Para todas las especies, la difusion tiene lugar en el régimen de Knudsen, debido a que €l
radio promedio de poro de las particulas cataliticas es pequefio (30A), por lo cual se puede
considerar que las colisiones ocurriran principalmente entre las moléculas del gasy las paredes
del poro, y en mucho menor proporcién, entre moléculas®!. En la Figura 4.2 se muestra un
estimado de los 6rdenes de magnitud de la difusividad efectiva en funcion del radio de poro. En
esta Figura se puede observar que para un radio de poro de 30 A la difusion controlante es de tipo

K nudsen 2,
1.00E+02 .
' Difusién combinada:
Knudsen y Molecular
A
1.00E+00 | r A
’ /—_ 1 atm
» L100E02 L 10 atm
e
(&] L
e [~--~"~="=- d Knudsen
[]
O 100604 | E
1.00E-06 > EConfiguracionaI
1OOE_08 [N A J\ :\Hm\ Lol Ll Lol L1l
0.1 1 3 10 100 1000 10000 100000

radio de poro, nm

Figura 4.2 Difusividad en funcién del radio de poro. Regiones cléasicas de régimen
configuracional, K nudsen y global. Adaptados por Weizs?.
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En esta misma Figura se observa que para radios de poro de 30 A (3nm), un valor aproximado
para la difusividad predominantemente tipo Knudsen, se encuentra entre 3x10™ y 5x10™ cm?s.
Sin embargo €l modelo de Weizs no considera el tamafio de las moléculas, por lo cual
considerando que no hay variaciones de presion, un valor aproximado de la difusividad efectiva
de cada pseudoespecie, estara dado por la siguiente relaciont®,

1

Dyin =(Dy ), =9.70x10°r pgl(:

[cm?/s] (4.1)

donde T es latemperatura a la cual se lleva a cabo lareacciéon en °K y My, es el peso molecular

de cada pseudoespecie, y en este caso rp esta dado en cm.

TABLA 4.2
Valores de difusividades cal culados mediante la Ecuacion 4.1 para cada pseudoespecies a
T=520°C.
Pseudoespecies M, g/mol’®® | Detr, m?/s | Detfns Derra
Gasdleo de vacio (A) 494-368 3.6010° 1
Aceite ciclico ligero (B) 183-200 5.8x107 1.6
Gasolina (G) 98.5-104 8.10x10” 2.3
Olefinas (D) 60-50 10.20x10” 2.84
Gases ligeros (E) 30-35 15.00x10° 4.2

Un modelo simplificado del proceso de adsorcidn-reaccion-desorcion esta ilustrado en la
Figura 4.3. Es importante sefialar que en este trabajo solo se considera un solo tipo de sitios
activos distribuidos uniformemente a lo largo del poro catalitico, como se menciono

anteriormente.

Superficie
L Poro catalitco
F'mdu-:tu:us
Desarcion de

Reactmos .
. K\especies

Difusidn intraparticula \ O -
Superficie
externa

Srtms O
Figura 4.3 Esquemadel poro catalitico con la adsorcidn-reaccion-desorcidn de especies dentro
de la particula del catalizador de FCC.

Adsarcidn de especies  Reaccidn
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4.2 M odelo ddl reactor

El modelo del reactor se basa en principios fundamentales como 1o es el balance de materia, y

dado que € reactor opera de manera isotérmica el modelo no incluye balances de energia.

Bésicamente el modelo esta constituido por dos médulos: el balance de masa en la fase gas del
reactor, lo cual permitird conocer los rendimientos de productos globales, y el balance en el
solido en este caso dentro de un poro catalitico, con lo cual a su vez se podra conocer la
distribucion de productos en la fase gas dentro del poro catalitico. Sin embargo ya que el modelo
cinético considera adsorcion y desorcion de pseudocomponentes, también es posible determinar
la fraccion de sitios ocupados por la adsorcion de cada agrupamiento propuesto. En la Figura4.4
se presentan estos médulos que congtituyen las partes del modelo.

Velocidades de reaccion, R,

Fraccion de sitios ocupados
por los lumps (superficie del
catalizador): q,

Rendimientos en la Rendimientos en la

fase gas del

fase gas dentro del poro

Reactor: Cng catalitico: C,

Transporte interfacial

Figura 4.4 Esguemadel modelo del reactor y su interaccion con los fenémenos de transporte y
la adsorcién y desorcion.

Transporte difusivo

Adsorcion y Desorcion

4.2.1 Ecuaciones que representan el sistema catalitico

En la fase gas se ha supuesto que € reactor opere como un reactor continuo de tanque
agitado, por lo que el balance de masa considera la entrada y salida de productos y reactivos y la
interaccion entre el gas y e solido mediante el transporte interfacial, de acuerdo a la Ecuacion
4.2.
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Fase gas:
dCn,

e V—2 = F(Co0 - Cny)- £,a,Vke(Cny - Cr) (4.2)

El modelo considera que al tiempo inicial (t=0) solo existe el gasbleo de vacio con una
concentracion inicial Cao, por lo que la concentracion de las demas especies en este punto es

cero, de acuerdo alas siguientes expresiones:

Condicionesiniciales: @ t=0 Cpy(0) =Cpo; Cny(0)=0 para nt A

El balance de materia en el sblido se lleva a cabo dentro del poro catalitico, donde se
considera que en este existe difusion tanto radial como axial. El balance para cualquier
agrupamiento en la fase gas dentro del poro esta dada por la Ecuacién 4.3.

Fase sdlida:
5 o
‘, ICn :SpDeffan C23n+Z_L‘HCn+‘H Czing (4.3
It gﬂr rir 9z° 4

LaFigura4.5 muestrael esquema del poro catalitico asi como la convencion tomada para llevar a

cabo los balances de materia.

Se ha supuesto que la difusion se lleve a cabo en el régimen de Knudsen, por lo que el flux se

describe en forma similar alaley de Fick.

Superficie nterna

Centro de la del poro
particula ik
‘ 1
z [:' Poro catalitico
Lp

Superficie externa
del catalizador

Figura 4.5 Convencion tomada para la longitud y radio de poro.
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En este caso, para el tiempo inicial no hay especies dentro de los poros, eso se puede observar en
las siguientes expresiones para las condiciones iniciales.
Condicionesiniciales: @ t=0 C_(0,zr)=0

Condiciones a la frontera:

En e centro de particula se considera, que las reacciones son despreciables, y dado que hay
simetria axial en los perfiles de concentracion, de tal forma que en z=0 se tiene una pared
impermeable. De esta forma la condicion de frontera en ese punto esta expresada de acuerdo a la
Ecuacién 4.4.

1Cn
9z
También se considera que existe simetriaradial en el poro catalitico, de manera que el flux neto

en z=0 =0 (4.4)

de transporte masa en este punto (r=0) es nulo y la condicion de frontera en la direccion radial
esta expresada de acuerdo ala Ecuacion 4.5.

1Cx
qr

en r=0 =0 (4.5

En lasuperficie externa del catalizador equivalente a z=Lp para el poro catalitico, la condicién de
frontera relaciona el transporte de masa interfacial con la reaccion en la superficie externa y el

flux difusivo de masa del agrupamiento n, de acuerdo a la expresion dada en la Ecuacion 4.6.

en z=lp - ngeﬁn“ﬂ_iH(l- £,)Rn = ko(Cn - Crg) (46)

En la pared interna del poro (r=Rp) se establece que €l flux de masa es igual a la reaccién
superficial tal como se muestra en la Ecuacion 4.7.

1Cn
qr
La velocidad de reaccion se expresa por la ley de accidon masas, asi como el modelo de Langmuir

en r=rp - Deit,, =Rn 4.7

gue describen la adsorcién y desorcién de los agrupamientos. Por otro lado se considera que
todos los agrupamientos solo interactlan con un solo sitio es decir no hay disociacion de
especies. Las expresiones para las velocidades de reaccion en la fase gas, asi como las tasas de
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reaccion de las especies adsorbidas de acuerdo a esguema individual de cada agrupamiento
(Figura 4.6), se presenta en las Ecuaciones 4.8.1 a4.9.5.

ke \ AE k
CS CS
kig D kv E
G+S+—2» GS <K E D+S+=> DS
e s “CS

Figura 4.6 Esguema de adsorcion-reaccion-desorcion individual para cada uno de
los agrupamientos empleados en el modelo.

Agrupamientos en la fase gas.

Ry = (-k,Ca0s+ ki, ) NS (4.8.1)
Rg = (K94 - k;Cgbs+ K05 ) Ns (4.8.2)
Rg = (K0 +Kgbg - kyCos+ Ky ) Ns (4.8.3)
Rp = (K0, +Kebg + Ky - KisCpbs + Kygo0p ) NS (4.8.4)
Re = (Ke0, + KB +Ky0g +Kyz0, ) Ns (4.8.5)

Agrupamientos adsorbidos:

Ry, =& (K +k, +kg+k, +kg+K)0, +k,0:C, gNs (4.9.1)
= g (Kp +Kg +Kg +kyg +Ky, )05 +K,0:Cy gNs (4.9.2)
= & (Kpp +Kyg +Kyy +Kys )0 +K,,0sCo gNs (4.9.3)
= & (Kygp + Ky +Kyg )0, +Ky0Co NS (4.9.4)
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Rec = [k6eA +Ky0g + Ky + klseD] Ns (4.9.5)

Donde 0, representa la fraccion de sitios ocupados por la especie n, C, representa la

concentracion masica de la especie n en la fase gas dentro del poro y Ns es la concentracion total
de sitios activos. Las velocidades de reaccién estan dadas como gramos por cnv de érea
superficial y por unidad de tiempo.

Finalmente ya que el coque es el causante principal de la desactivacion temporal reversible de los
catalizadores de FCC, el modelo considera una funcion de desactivacion exponencial de acuerdo
con Froment (Froment y Bischoff, 1990) la cual esta expresada en términos de la fraccion de
sitios ocupados por coque g (Ecuacion 4.10), y la fraccion de sitios con actividad remanente esta
dada por la Ecuacién 4.11.

o = o%0c) (4.10)
0s=1-(0, +05+6,+6,+6.) (4.11)

4.2.2 Ecuaciones adimensionales

Como podemos observar, este es un sistema de ecuaciones diferenciales parciales de segundo
orden (porgue hay derivadas segundas), no lineal (hay términos de productos de funciones) con
tres funciones del tiempo como incognitas. Cu(t), Cng(t) ¥ an(t). Este sistema es resuelto
numéricamente, el primer paso para resolverlo, no del todo necesario pero conveniente por una
cuestion de claridad, es adimensionalizar las ecuaciones. Esto o haremos con cambios de

variable adecuados.

En la Tabla 4.3 se muestran las principales variables adimensionales empleadas en la resolucion
del sistema de ecuaciones, asi como los nUmeros adimensionales obtenidos en la

adimensionalizacion.

Mayor detale sobre las variables y los nimeros adimensionales se da en la lista de simbolos de
este trabgjo.
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TABLA 4.3
V ariables adimensionales empleadas en la adimensionalizacion del sistema de ecuaciones, y
nimeros adimensional es obtenidos.

Variables adimensionales NuUmeros adimensionales

Concentracién adimensional de laespecien |Biot de masa: Bim = Kol p

D
en el gas dentro del poro: Xn = ?;? A

A

Concentracion adimensional de |a especie n| Nymero de Damkholer: Da, = kiNsLp
n Def
enel gasdel lecho: Xn, =—_° 8
A
Relacion de difusividades: y, = Defn NUmero de Damkhdler modificado:
DefA kl NS rp _ 1
Da= = Dal
Def ,
Tiempo adimensional: = -t donde: | Tiempo de residencia promedio en la fase
tref . |:|_2P
_ _ Lp? gas. G=
Tiempo de referencia te = o VDef,
A
Lo interfacial y el transporte de masa difusional
2
parael lump A: dzﬁ
Def ,
Coordenada radial adimensional: ¢ = r Relacion de e?oacios solido y espacios
r -e
’ vacios: e= i
ep
Las ecuaciones adimensionales resultantes se dan a continuacion:
Fase gas interparticula: d>t(“ = G(Xnd - Xng )~ d(Xng - Xn) (4.12)

Condicionesiniciales. @ t=0 Xpg(0) =1 Xn,(0)=0 para n* A

) 2
Xn LﬂXn+ ZBQTXn+1ﬂXnC_l,J

Tt =0.1

Fase gasintraparticula:

Condicionesiniciales: @ t=0 X, (0,x,V)=0
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Condiciones de frontera:

en x=0 X o (4.14)
X

en ¢=0 LLa G (4.15)
T

en  x=1 - Blmg oy, ). 9%, (4.16)
ﬂx Sp Yng

en v=1 -Xno_Da z (4.17)
ﬂv aLYn

Las expresiones para las velocidades de reaccion en la fase gas, asi como las velocidades de

reaccion de las especies adsorbidas son |as siguientes:

Pseudo-especies en la fase gas.

A, =-KX,0s+K.0, (4.18.1)
A, =K, -K X 0s+K..0, (4.18.2)
A =K0, +KB,-K X 0s+K, 0, (4.18.3)
AL =K,0, +K 0, +K 0, -K X 05+ K 0, (4.18.4)
AL=K®H, +K 0, +K_ 0, +K,0, (4.18.5)

Pseudo-especies adsorbidas:

Ay, =-(Kip + K+ K+ K, + K +K() 0, +K0X,, (4.19.0)
Ay = (Ko + Ko+ Ko +Kyg +Ky, )0 +K 0K, (4.19.2)
Ay = (Kop Ky + Ky +Kig) g + K0 (4.19.3)
Ay = (Ko + Ky +Kyg) 05 + KX, (4.19.9)
A, =K, + Ky + Kb +Kghp (4.19.5)
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4.2.3 Solucion del modelo.

El sistema de ecuaciones diferenciales parciales que describen al fluido intraparticula, se resolvio
numéricamente, empleando el método de colocacion ortogonal, para discretizar €l sistema de
ecuaciones diferenciales parciales a un sistema de ecuaciones ordinarias no lineales %%, Parael
poro catalitico se empled el método de colocacién ortogonal, usando 7 puntos interiores de
colocacion en la direccién axial empleando polinomios desplazados de Legendre, y un punto
interior de colocacion en la direccion radial ya que se considera que en esta direccion los
gradientes de concentracion de especies en la fase gaseosa son minimos. Se comprob6 que el
empleo de 14 puntos interiores de colocacion ortogonal, dan resultados en cuanto a prediccion de
rendimientos, précticamente iguales que con 7 puntos de colocacion'®. Una vez que las
ecuaciones han sido discretizadas, estan son integradas mediante uno de los métodos de Runge-
Kutta de cuarto orden. En el Apéndice C se presenta un mayor detalle de la solucion del modelo.

4.3 Aplicabilidad del modelo

El modelo desarrollado una vez validado servird como herramienta para determinar rendimientos
de productos (aglomerados propuestos en el modelo cinético) en funcion del tiempo de contacto,
para cada tipo de carga y de catalizador empleado. Ademas permitira conocer concentraciones a
tiempos cortos (<45s) semejantes a los empleados a nivel industrial, los cuales no han sido
determinados experimentalmente en esta unidad de micro-reaccion. Por otro lado ya que se
considera la adsorcion y desorcion de especies, e modelo puede predecir la distribucién de
productos dentro de las particulas cataliticas, |o cual a su vez permite llevar a cabo la desorcion
de productos lo que permite simular el agotamiento del catalizador.
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Capitulo 5 )
RESULTADOSY DISCUSION DE LA
SIMULACION

En este capitulo se presenta la simulacion de la operacion del reactor de microactividad
resaltandose principalmente la desintegracion de la carga y €l agotamiento del catalizador.

5.1 Introduccién

Mediante el modelo desarrollado en €l capitulo previo se llevo a cabo la simulacién del reactor
experimental ACE-R™. El modelo de la desintegracion catalitica se valido mediante la
comparacion de los rendimientos obtenidos con la simulacion y los rendimientos experimentales.
Los productos obtenidos son GOV gasoleo de vacid, ACL: aceite ciclico ligero, GNA: gasolina,
GLP: gas licuado, GS: gas seco y Coque: Cogue catalitico. Los resultados de la simulacion del
modelo se obtuvieron usando los valores de los pardmetros dados en la Tabla 5.1. Algunos de los
pardmetros fueron medidos experimentalmente, y otros fueron obtenidos de datos reportados en

la literatura %3

TABLAS.1
Valores de parametros usados en la simulacion del micro-reactor

Parametro

Valor de referencia

Difusividad efectiva de referencia®

1.0x 10~ cm?/s

Concentracion de sitios activos #

5.0 x 10”° mol/cm?

Coeficiente de transferenciade masa® | 5.0x 10" cnv's
Longitud de poro® 35x10° cm
Radio de poro ® 30A

Radio de particula” 7.0x10”° cm
Densidad de particula® 8.9x 10" g/lcm’
\Volumen del reactor © 100 cm®

Flujo de gasoleo alimentado © 2x10° g/s
Concentracion inicial de Gasoleo © 1.16x10 glem’

a Valores aproximados 7
b: Valores promedio medidos
c: Datos medidos

5.2 Estimacion de parametros

Para llevar a cabo la simulacion de la operacion del micro-reactor, es necesaria la obtenciéon de
pardmetros cinéticos para cada sistema catalizador-carga. En este caso la estimacion de
pardmetros se realizo mediante el método de optimizacién de minimos cuadrados no lineales de
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Marquardt®, lo cual nos permitié obtener ordenes de magnitud de las energias de activacion y
de los factores de frecuencia. Como parametros iniciales en la estimacion, se emplearon
pardmetros cinéticos obtenidos con un modelo del reactor mas sencillo que el propuesto, en
donde no se consideraba la adsorcién de los agrupamientos en la fase sélida. Estos valores fueron
obtenidos con el programa de optimizacion no lineal UWHAUS*? vy se muestran en la Tabla
5.2; es importante sefialar que se empleo como base el sistema catalizador de equilibrio-carga
Tipica (ECAT-TIPICA).

TABLA 5.2
Parametros cinéticos preliminares, obtenidos mediante estimacién paralacarga Tipicay €l
catalizador de equilibrio, empleando un modelo de reactor smple. Intervalo de confianzade

95%.

Reaccién® Constantes de Energias de Factores de

reaccion [cm®/s mol] | activacion, cal/gmol | frecuencia
GOV ® ACL k2 10000 1.18E+06
GOV ® GNA ks 10500 9.93E+05
GOV ® GLP Ks 11000 5.92E+02
GOV ® GS ks 11500 1.15E+00
GOV ® COQUE ke 11900 9.02E+01
ACL ® GNA ks 11850 7.56E+05
ACL® GLP ko 12000 4.90E+05
ACL ® GS K10 12200 5.48E+00
ACL ® COQUE K1 12300 3.10E+02
GNA ® GLP K13 12450 3.52E+02
GNA ® GS K14 12900 1.85E+02
GNA ® COQUE Kis 13000 5.00E+02
GLP® GS K17 13250 1.56E-02
GLP® COQUE Kig 13300 1.00E+00

Para obtener los pardmetros cinéticos para cada uno de los sistemas catalizador-carga con el
modelo original, planteado en el capitulo 4, se llevo a cabo un gjuste de parametros usando como
primera aproximacion las energias de activacion dadas en la Tabla 5.2, las cuales se fijan y solo
se estiman los factores de frecuencia, aungue cabe mencionar que en algunos casos fue necesario
gjustar también algunas energias de activacion.

& GOV gasdleo de vacio, ACL: aceite ciclico ligero, GNA: gasolina, GLP: gas licuado, GS: gas seco

87



Capitulo 5. Resultados y discusiéon delasimulacion

En las secciones 5.2.1 a 5.2.4 se presentan los valores de los pardmetros cinéticos, obtenidos
mediante el guste de rendimientos experimentales y calculados, asi como la prediccién de la
distribucion de productos que se obtiene mediante éstos, para los diferentes sistemas catalizador-
carga. El analisis de resultados y la comparacién entre cargas y catalizadores se llevara a cabo
en € apartado 5.3.

521 LacargaTipicay d catalizador de equilibrio

En la Tabla 5.3 se presentan las energias de activacion (EA) y los factores de frecuencia (Ao)
para cada una de las reacciones consideradas en el modelo, estos valores fueron obtenidos
mediante el aguste de datos experimentales de rendimientos, empleado como una primera

aproximacion los valores dados enla Tabla 5.2, y siguiendo un procedimiento iterativo.

TABLA 53
Parametros cinéticos obtenidos paralacarga Tipicay el catalizador de equilibrio.

Reaccion Constantes de Energias de Factores de

reaccién [cm*/s mol] | activacién, cal/gmol frecuencia
GOV ® ACL Ko 10000 4.77E+05
GOV ® GNA ks 10500 4.21E+05
GOV ® GLP K4 11000 3.62E+04
GOV ® GS ks 11500 2.42E+04
GOV ® COQUE ks 11900 1.11E+04
ACL ® GNA ks 11850 6.86E+05
ACL® GLP ko 12000 4.29E+04
ACL ® GS Kio 12200 2.02E+04
ACL ® COQUE K11 12300 1.87E+03
GNA ® GLP ki3 12450 1.52E+04
GNA ® GS K14 12900 6.73E+03
GNA ® COQUE Kis 13000 7.15E+03
GLP® GS K17 13250 1.43E+03
GLP® COQUE Kig 13300 9.46E+01

Los valores de las constantes cinéticas para cada temperatura empleada se obtuvieron usando el
gEA, O
&RT 5

modelo de Arrhenius (Ecuacion 5.1), y son reportadas en la Tabla 54. k, =A_exp

(5.1)
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Los valores de los parametros en la Tabla 5.4, muestran que la gasolina se forma principa mente
por el gasdleo de vacio y de manera secundaria por el aceite ciclico ligero, lo cual coincide con lo
reportado en la literaturad®*®. Por otro lado, de acuerdo a la comparacion entre los valores de las
constantes kg, k11 Y kis, €l modelo predice una mayor produccion de coque a partir del gasoleo y
de las gasolinas; esta produccion se va incrementando cuando la temperatura aumenta lo cual
sugiere una sobredesintegracion de la gasolina. El valor de kig es mas pequefio que los valores de
las constantes ks, ki1 Yy kis sugiriendo que la produccion de coque a partir de Gas LP, es menor
gue la que se obtiene con los compuestos de mayor tamario.

TABLA 5S4
Constantes cinéticas estimadas para cada temperatura empleada, para la combinacion carga
Tipica-catalizador de equilibrio.

Reaccion Constantes de 793°K 808°K 823°K 838°K
reaccion [cm®/s mol]
GOV ® ACL Ko 8.34E+02 9.38E+02 | 1.05E+03 | 1.17E+03
GOV ® GNA ks 5.35E+02 6.05E+02 | 6.82E+02 | 7.65E+02
GOV ® GLP Ks 3.35E+01 3.81E+01 | 4.32E+01 | 4.87E+01
GOV ® GS Ks 1.63E+01 1.87E+01 | 2.13E+01 | 2.41E+01
GOV ® COQUE Ke 5.82E+00 6.70E+00 | 7.67E+00 | 8.74E+00
ACL ® GNA Ks 3.70E+02 4.26E+02 | 4.87E+02 | 5.55E+02
ACL® GLP Ko 2.11E+01 243E+01 | 2.78E+01 | 3.17E+01
ACL ® GS K10 8.73E+00 1.01E+01 | 1.16E+01 | 1.32E+01
ACL ® COQUE K11 7.60E-01 8.79E-01 | 1.01E+00 | 1.16E+00
GNA ® GLP K13 5.60E+00 6.48E+00 | 7.47E+00 | 8.56E+00
GNA ® GS K14 1.86E+00 2.17E+00 | 2.51E+00 | 2.89E+00
GNA ® COQUE Kis 1.69E+00 2.17E+00 | 2.51E+00 | 2.90E+00
GLP® GS k17 3.17E-01 3.71E-01 | 4.31E-01 | 4.98E-01
GLP® COQUE Kis 2.03E-02 2.38E-02 | 2.77E-02 | 3.20E-02

EnlaTabla5.5 se presentan los valores de los parametros de adsorcion y desorcién empleados en
la simulaciéon del modelo, estos valores también fueron obtenidos mediante un ajuste de
parametros, por el método de pruebay error. Como se puede observar la constante k; (constante
de adsorcién del gasdleo) es aproximadamente 5 veces mas grande que la constante k; (constante
de adsorcién del aceite ciclico ligero), lo cua se supone que las especies de mayor tamafo
tienden a ser adsorbidas con mayor facilidad que las especies de menor tamafio. Lo cual en este
caso no significa que las especies de mayor tamarfio tienen més facilidad de entrar a los poros y
depositarse sobre los sitios activos del catalizador, ya que en este modelo no se ha hecho una

89



Capitulo 5. Resultados y discusiéon delasimulacion

separacion entre sitios activos de la zeolita y de la matriz, ademés es importante recordar que €l
modelo esta tratando con lumps ficticios, los cuales no necesariamente reflejan lo que sucederia
con especies verdaderas. Tedricamente se sabe que las especies de mayor tamarfio tendrian menor
capacidad de ser adsorbidas en los sitios activos de la zeolita, principamente por el tamaio de
aguellas y por su ubicacién dentro de la estructura catalitica, lo cual las hace de dificil acceso

para hidrocarburos pesados como lo son el gasdleo y el aceite ciclico ligero!®Y.

TABLA S5
Coeficientes de adsorcion y desorcion para la combinacion carga Tipica-catalizador de equilibrio.
Pseudoespecies | Coeficientes de adsorcion Coeficientes de desorcion
[cm3/s mol] [cm3/s mol]
GOV k]_: 77.56 k]_p: 9.67E-3
ACL k7=19.60 K7= 1.93E-2
GNA k12: 6.67 klzp: 2.90E-2
GLP k]_e: 4.42 k]_ep: 3.87E-2

En la Figura 5.1 se muestran una comparacion entre los valores calculados (lineas continuas) y
los experimentales (simbolos), para los rendimientos de productos para el sistema Ecat_Tipica.
La distribucién de productos se presenta como funcién del tiempo de inyeccion de la carga
(TOS: Time on stream) para cada temperatura empleada. Los rendimientos graficados incluyen
tanto la produccion durante la etapa de reacciones de desintegracion, como la recuperacion de
productos durante la etapa de desorcion de hidrocarburos del catalizador. Es importante remarcar
gue los rendimientos experimentales son rendimientos promedio a lo largo dd tiempo de
inyeccion de lacargay el tiempo de agotamiento del catalizador (un mayor analisis de esta etapa
se presenta en la seccion 5.4).

Como se puede notar, existe una buena aproximacion de los rendimientos experimentales en €l
rango de temperaturas consideradas. Sin embargo se puede observar que en € intervalo de TOS
manegjado experimentalmente (45 al20s) se observa que los perfiles de distribucidn de productos
tanto experimentales como calculados mediante el modelo, no varian mucho comparados con los
cambios que el modelo predice a TOS<40s. En la seccién 5.4 se presenta un andlisis de los
resultados obtenidos a tiempos cortos.
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Figura 5.1 Comparacién de rendimientos entre datos experimentales (simbolos) y datos
calculados (lineas continuas). Paralacarga Tipicay €l catalizador de equilibrio alas diferentes
temperaturas empleadas a)793°K, b)808°K, ¢)823°K y d) 838°K.

El error promedio entre los datos experimentales y los datos obtenidos con el modelo para este

caso (Ecat-Tipica) es del 6%, esta comparacion se muestra en laFiguras 5.2.
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Figura 5.2 Graficas de paridad del ajuste del modelo cinético para el catalizador de equilibrio y
lacarga Tipica, alas diferentes temperaturas empleadas a)793°K, b)808°K, ¢)823°K y d) 838°K.

5.2.2 LacargaMaya Yy el catalizador de equilibrio.

Los pardmetros cinéticos parala cargaMaya y €l catalizador de equilibrio, se evaluaron mediante
gjuste de parametros, empleando como base los pardmetros cinéticos dados en la Tabla 5.2. La
tarea consistio en fijar algunos valores de energias de activacion, y estimar los nuevos factores
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de frecuencia, y en algunas reacciones también las energias de activacion; los valores obtenidos

se presentan en laTabla 5.6.

TABLA 5.6
Parametros cinéticos obtenidos parala cargaMayay €l catalizador de equilibrio.

Reaccion Constantes de Energias de Factores de

reaccién [cm*/s mol] | activacién, cal/gmol frecuencia
GOV ® ACL Ko 10000 8.84E+05
GOV ® GNA ks 10500 8.51E+05
GOV ® GLP K4 11500 2.18E+05
GOV ® GS ks 12300 1.54E+05
GOV ® COQUE ks 8312 9.25E+03
ACL ® GNA ks 11850 1.73E+06
ACL® GLP ko 12400 3.38E+05
ACL ® GS K1o 12750 6.06E+04
ACL ® COQUE K11 9526 1.25E+03
GNA ® GLP K13 12850 4.32E+04
GNA ® GS K14 12980 7.06E+03
GNA ® COQUE Kis 13000 1.28E+04
GLP® GS K17 13550 1.52E+03
GLP® COQUE Kig 13300 7.50E-02

Los pardmetros de adsorcion y desorcién para este sistema catalizador-carga estan dados en la
Tabla5.7.

TABLAS.7
Coeficientes de adsorcion y desorcion para la combinacion carga M aya-catalizador de equilibrio.
Pseudoespecies Coeficientes de adsorcion Coeficientes de desorcion
[cm3/s mol] [cm3/s mol]
GOV k;=168.30 ki, = 1.80E-2
ACL k; = 17.30 k7p = 4.48E-2
GNA k12 = 8.50 klzp = 5.82E-2
GLP k]_e: 8.72 lep: 6.09E-3

En la Figura 5.3 se muestra la comparacion entre los rendimientos obtenidos con e modelo
(lineas continuas) y los rendimientos experimentales (simbolos) para cada temperatura
empleada. Al igual que en la seccion previa, los rendimientos graficados incluyen tanto la
produccion durante la etapa de reaccion como la cantidad de productos recuperados en la etapa de
desorcién del catalizador.
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Figura 5.3 Comparacién de rendimientos entre datos experimentales (simbolos) y datos
calculados (lineas continuas). ParalacargaMayay el catalizador de equilibrio alas diferentes
temperaturas empleadas a)793°C, b)808°C, ¢)823°C y d) 838°C.
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Las graficas de paridad entre los datos calculados y los datos experimentales se muestran en la

Figura 5.4. La desviacion maxima en este sistema que usa al catalizador de equilibrio con la

carga Maya es de 5.4%.
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Figura 5.4 Graficas de paridad del ajuste del modelo cinético para el catalizador de equilibrio y
lacargaMaya, a las diferentes temperaturas empleadas a)520°C, b)535°C, ¢)550°C y d) 565°C.

523 LacargaTipicay €l catalizador desactivado hidrotérmicamente

Para obtener los pardmetros cinéticos para este sistema, se emplearon nuevamente como valores

iniciales, los parametros estimados. Es importante notar que en este caso, no solo los efectos de la
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carga estén asociados con los factores de frecuencia, sino también el efecto del catalizador. En la
Tabla 5.8 se presentan los valores de los pardmetros obtenidos para la carga Tipica y el
catalizador desactivado hidrotérmicamente.

TABLA 5.8
Parametros cinéticos obtenidos paralacarga Tipicay €l catalizador desactivado
hidrotérmicamente.

Reaccion Constantes de Energias de Factores de
reaccién [cm*/s mol] | activacion, cal/gmol | frecuencia
GOV ® ACL k2 10000 6.55E+05
GOV ® GNA ks 10500 6.31E+05
GOV ® GLP K 11000 1.18E+05
GOV ® GS ks 11950 9.16E+04
GOV ® COQUE ks 11900 6.69E+04
ACL ® GNA ks 11850 1.28E+06
ACL® GLP ko 12000 1.94E+05
ACL ® GS K1o 12280 3.36E+04
ACL ® COQUE K11 12300 5.39E+03
GNA® GLP K13 12450 7.76E+04
GNA ® GS K14 13250 2.40E+04
GNA ® COQUE Kis 13000 1.13E+04
GLP® GS K17 13450 1.05E+03
GLP® COQUE Kig 13300 5.55E-02

Las constantes de adsorcion y desorcidn en este sistema catalizador-carga estan dadas en la Tabla
5.9.

TABLA 5.9
Coeficientes de adsorcion y desorcion para la combinacion carga Tipi ca-catalizador desactivado
hidrotérmicamente.

Pseudoespecies | Coeficientes de adsorcion Coeficientes de desorcion
[cm3/s mol] [cm®/s mol]

GOV k1=124.706 Kip = 9.67E-3

ACL k= 29.88 K7p = 2.42E-2

GNA k12: 7.04 klzp: 3.142E-2

GLP k]_e: 6.46 k]_ep: 3.29E-3

La comparacion entre los resultados experimentales y los obtenidos por simulacion para cada
temperatura empleada se muestra en la Figura 5.5. Los rendimientos graficados incluyen tanto la
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produccion en la etapa de reaccién como la recuperacion de productos en el agotamiento del

catalizador.
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Figura 5.5 Comparacién de los rendimientos entre los datos experimentales (simbolos) y los
datos calculados (lineas continuas). Paralacarga Tipicay €l catalizador desactivado

hidrotérmicamente a las diferentes temperaturas empleadas a)520°C, b)535°C, ¢)550°C y d)
565°C.
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En las Figuras 5.6a a 5.6d. se muestran las graficas de paridad entre datos experimentales y

simulados, en este caso el error experimental promedio fue de 4.5%.
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Figura 5.6 Graficas de paridad del ajuste del modelo cinético parael catalizador desactivado
hidrotérmicamente y la carga Maya, alas diferentes temperaturas empleadas a)520°C, b)535°C,
€)550°Cy d) 565°C.

5.2.4 LacargaMaya Yy € catalizador desactivado hidrotérmicamente.

Finalmente para obtener los valores de los parametros cinéticos de este sistema, a diferencia de
las secciones anteriores, se utilizaron como base los parametros cinéticos obtenidos con la carga
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Mayay el catalizador de equilibrio. En la Tabla5.10, se presentan los valores obtenidos para este
sistema catalizador-carga.

TABLA 5.10.
Parametros cinéticos obtenidos parala cargaMayay €l catalizador desactivado
hidrotérmicamente.

Reaccion Constantes de Energias de Factores de
reaccion [cm*/s mol] | activacién cal/gmol frecuencia
GOV ® ACL Ko 10000 9.72E+05
GOV ® GNA ks 10500 9.36E+05
GOV ® GLP K4 11200 1.98E+05
GOV ® GS ks 12350 1.80E+05
GOV ® COQUE ks 11900 9.93E+04
ACL ® GNA ks 11850 1.90E+06
ACL® GLP ko 12750 4.80E+05
ACL ® GS K1o 13100 8.40E+04
ACL ® COQUE K11 12300 6.33E+03
GNA ® GLP ki3 12650 4.19E+04
GNA ® GS K14 13550 1.12E+04
GNA ® COQUE Kis 13000 1.28E+04
GLP® GS K17 13450 1.56E+03
GLP® COQUE Kig 13300 8.24E-02

Las constantes de adsorcion y desorcién para este sistema carga Maya- catalizador desactivado
hidrotérmicamente estan dadas en la Tabla 5.11.

TABLA 5.11.
Coeficientes de adsorcion y desorcion para la combinacion carga Maya-catalizador desactivado
hidrotérmicamente.

Pseudoespecies Coeficientes de adsorcion Coeficientes de desorcion
[cm3/s mol] [cm3/s mol]

GOV ky: 254.68 Kip: 2.48E-3

ACL kz: 33.60 K7p: 6.20E-2

GNA k]_z: 14.55 klzp: 8.06E-2

GLP k]_e: 12.09 lep: 8.44E-3

Los resultados obtenidos con la carga Maya y €l catalizador desactivado hidrotérmicamente para
cada una de las temperaturas empleadas se muestran en las Figuras 5.7aa 5.7d.
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Figura 5.7 Comparacion de los rendimientos entre datos experimental es (simbolos) y datos
simulados (lineas continuas). Parala carga Tipicay el catalizador desactivado hidrotérmicamente
alas diferentes temperaturas empleadas a) 520°C, b) 535°C, c) 550°C y d) 565°C.

En la Figura 5.8 se presentan las gréficas de paridad entre datos experimentales y los simulados

para el caso en cuestion. El error experimental promedio entre datos experimentales y calculados
fue del 5.5 %.
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Figura 5.8 Graficas de paridad del ajuste del modelo cinético parael catalizador desactivado
hidrotérmicamente y la carga Maya, alas diferentes temperaturas empleadas a)520°C, b)535°C,
€)550°Cy d) 565°C.

5.3 Comparacion entre lascargasy los catalizadores

En la Tabla 5.12, se muestra una comparacion entre las constantes cinéticas para todos los
sistemas catalizador-carga empleados, a las temperaturas de 520°C y 565°C. Estos valores fueron
determinados a partir de las energias de activacion y factores de frecuencia dados en | as secciones

anteriores.
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TABLA 5.12
Parametros cinéticos obtenidos mediante estimacion para la cargaMayayy el catalizador
desactivado hidrotérmicamente.

Reaccion Constantes cinéticas Constantes cinéticas
520°C 565°C

Ecat_Tipica | Ecat_Maya | Hdt _Tipica | Hdt Maya | Ecat Tipica | Ecat_ Maya | Hdt Tipica | Hdt Maya
Gov 3/5% ACL 834 1523.09 1128.53 1674.71 1156.65 2143.56 1588.27 2356.95
Gov 3/5% GNA 535 1066.64 790.89 1173.17 755.44 1527.03 1132.26 1679.55
GOV 3/53@ GLP 33.5 144.60 107.59 158.96 48.07 214.21 156.69 233.08
GOV 3/:% GS 16.3 61.40 45.63 69.51 23.78 93.47 68.64 106.01
GOV 3/:% COoQ 5.82 46.66 34.40 51.06 8.57 61.99 51.67 76.69
ACL 3/5% GNA 370 918.40 679.51 1008.64 545.98 1376.88 1018.73 1512.18
ACL 3/53@ GLP 21.1 126.44 93.61 143.71 3119 193.16 141.07 222.18
ACL 3/5% GS 8.73 18.14 13.57 20.13 13.02 28.05 20.64 31.49
ACL 3/:%,%@ COoQ 0.80 291 2.15 2.52 114 4.03 3.27 3.84
NA%YB GLP | 560 12.14 28.12 1337 8.43 18.83 43.03 20.60
GNA 3/?7@ GS 1.86 1.83 5.23 2.02 2.85 2.85 8.22 3.20
GNA 3/:%3@ COoQ 1.69 3.27 2.89 3.27 2.85 5.10 4.50 5.10
GLP 3/55@ GS 0.32 0.27 0.20 0.30 0.49 0.43 0.32 0.47
GLP 3/5% CoQ | 2.03E-02 1.58E-05 1.17E-05 1.74E-05 3.14E-02 2.49E-05 1.84E-05 2.74E-05

Como se puede ver en esta Tabla, los valores de constantes cinéticas correspondientes a la carga
Maya son mayores a los de la carga Tipica, lo que sugiere mayor reactividad, sin embargo es
importante apuntar que esta “mayor reactividad aparente”, puede no necesariamente verse
reflejada en una mayor conversion o en mayores rendimientos de compuestos de valor agregado,
como lo son las gasolinas y el gas LP. Si se comparan, por ejemplo, las constantes cinéticas que
producen la mayor cantidad de coque (ks, k11 y Kis), resulta evidente que la mayor reactividad de
la carga Maya, también genera una mayor produccion de coque, |0 que a su vez disminuira la
actividad cataliticay repercutird en los niveles de conversion y en los rendimientos de productos.
Debido a que estas congtantes siguen la ecuacion de Arrhenius, es claro que a aumentar la
temperatura, se incrementan los valores de las constantes cinéticas, con lo cual aumenta la
reactividad, sin embargo nuevamente la produccién de cogue serd una limitante en |as reacciones

de desintegracion ya que con el incremento de éste el catalizador es mayormente desactivado.

® |as unidades de | as constantes se presentan en la seccién de nomenclatura.
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Para analizar estos efectos, en las siguientes secciones se presenta una comparacion de las cargas
y los catalizadores en base a los rendimientos obtenidos de las simulaciones con el modelo. Es
importante destacar que los rendimientos y conversiones que se presentaran en las siguientes
secciones, solo corresponden a las respuestas que se obtuvieron mediante la simulacién, salvo
gue se mencione que son datos experimentales, ademas los rendimientos que a continuacion se

presentan estén dados como la fraccidn peso con respecto ala carga

5.3.1 Comparacion de conversiones.

En esta seccion se lleva a cabo una comparacion entre los niveles de conversion y los
rendimientos de productos, para las cargas. la Tipica y la Maya, con los catalizadores: el de
equilibrio y el desactivado hidrotérmicamente. Pararesatar mejor las diferencias entre las cargas
la comparacion se realizo usando €l catalizador de equilibrio, mientras que en la comparacion de
catalizadores solo se empleo lacarga Tipica

5.3.1.1 Comparacion delas cargas.

En la Figura 5.9a se presentan los niveles de conversion, estimados por la simulacion, como una

funcion del tiempo sobre la corriente (TOS) para las 2 cargas empleadas con €l catalizador de

equilibrio.
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Figura 5.9 Conversion alcanzada con el catalizador de equilibrio para las dos cargas usadas:
Tipica (--------- ), Maya (%2 % %4). a)TOS experimentales, b) TOS cortos.
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De los resultados obtenidos en la simulacion del reactor, en tiempos de contacto similares a los
experimentales (TOS>40s), se encontré gque la carga Maya es menos reactiva que lacarga Tipica,
ya que los niveles de conversion® alcanzados esta Ultima son considerablemente mayores a los de
la carga Maya a TOS>40S, tal como se muestra en la Figura 5.9a. Este resultado concuerda con
lo obtenido experimentalmente (Seccion 2.4.1), donde se establecié que con la carga Tipica se
alcanzan los mas altos niveles de conversion lo cua esta asociado con e mayor carécter
parafinico de la carga Tipica, y con un menor contenido de coque Conradson. Como se apunto
anticipadamente, los valores de las constantes cinéticas encontrados para la carga Maya, son
mayores a los de la carga Tipica, particularmente las constantes cinéticas de produccion de
coque, con lo cual aumenta la produccion de este y por consiguiente aumenta la desactivacion del
catalizador, reflejandose en un menor nivel de conversion alcanzado.

Es importante desacar, que existe una ligera diferencia en las predicciones del modelo entre las
cargas atiempos cortos (TOS<40s). Este efecto muestra una mayor reactividad inicial de la carga
Maya, sin embargo como ya se ha mencionado, después de los primeros segundos el impacto del
coque en la actividad del catalizador, es mayor, y esto finalmente es lo que domina el proceso
restante a TOS mayores. De estos resultados se puede ver que el efecto de la carga en la
conversion se vuelve importante cuando se emplean tiempos de del orden de los empleados

experimentalmente.

Para analizar €l impacto del coque en la conversion, en la Figura 5.10a, se presentan los niveles
de rendimientos de coque alcanzados con cada una de las cargas, a las diferentes temperaturas
usadas y empleando €l catalizador de equilibrio en funcién del tiempo de reaccién. Estos niveles
de coque fueron obtenidos a partir de la simulacion del reactor. Es importante destacar que
también reproducen lo que se observa experimentalmente (Seccion.3.4.2).

¢ Conversion [%peso]= 100 [%peso] — GOV [% peso] — ACL [% peso]
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Figura 5.10 Comparacion del rendimiento de cogue con el catalizador de equilibrio para las dos
cargas usadas: Tipica (--------- ), Maya (%% %4). @) TOS experimentales, b)TOS cortos”

Como se puede observar paratiempos de contacto similares a los empleados experimentalmente
(>459), los rendimientos de coque estimados por el modelo para cada una de las dos cargas no
son muy diferentes entre si. Ademés, estos resultados reproducen de manera adecuada los
resultados obtenidos experimentalmente, asi comos las tendencias a aumentar la temperatura de
reaccion lo cual aumenta la produccién de cogue. Sin embargo a un tiempo corto de reaccion
(<40s), se puede observar que en € caso de la carga Maya se produce mas coque durante los
primeros segundos de reaccion, como consecuencia de una mayor reactividad, de acuerdo a los
parametros cinéticos correspondientes con las reacciones kg, ki1 ¥ kis. En e modelo, la
desactivacion se incluye directamente en la velocidad global de reaccion, ademés dicha
desactivacion es una funcién de la cantidad de coque que se deposita sobre €l catalizador, la cual
se incrementa més rapidamente en el caso de la carga Maya, durante los primeros 40 segundos de
reaccion. Esto modifica la magnitud de las velocidades de reaccion de los hidrocarburos de la
mezcla y por lo tanto los niveles de conversion y los rendimientos de productos. También, es

importante destacar que la simulacién a un tiempo corto de reaccion predice una tendencia en el

9 Los simbol os en las Figuras 5.10a y 5.10b, no representan datos experimental es solo se emplean para identificar
los rendimientos de coque en la cargatipica a las diferentes temperaturas empleadas.
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rendimiento, similar a la encontrada experimentalmente, al variar la temperatura de reaccion. Las
Figuras 5.11 a la 5.14 muestran €l rendimiento de productos obtenidos por la simulacién en
funcién del tiempo sobre la corriente, utilizando €l catalizador de equilibrio.
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Figura 5.11 Comparacion del rendimiento de ACL con el catalizador de equilibrio paralas dos
cargas usadas: Tipica (--------- ), Maya (3%2%.%4). a) TOS experimentales, b) TOS cortos.

Como es evidente en la Figura 5.11a, la carga Maya permite mayores rendimiento de aceite
ciclico ligero comparado con los alcanzados con la carga Tipica y esta diferencia se incrementa a
incrementarse el tiempo de contacto es decir para la carga Maya, € gasdleo no alcanza a
reaccionar lo suficiente por la inherente formacion de carbdn en el catalizador. Estos resultados
también reproducen el comportamiento observado experimentalmente. De esta manera un
aumento de temperatura favorece las reacciones de desintegracion. Debido a esto, las reacciones
del aceite ciclico ligero hacia productos de menor peso, como la gasolinay € gas LP, se
favorecen lo que explica la disminucion de aceite ciclico ligero y el aumento del rendimiento de
estos ultimos productos. Por otro lado de manera similar a lo que se predice para la conversion,
en un tiempo de reaccidn corto. La diferencia en el rendimiento de aceite ciclico ligero para las
dos cargas no es significativa comparada con las diferencias observadas a tiempos mayores,
ademas la carga Maya produce un mayor rendimiento de aceite ciclico ligero desde los primeros
segundos.
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Figura 5.12 Comparacion de los rendimientos de gasolina obtenidos con €l catalizador de

equilibrio para las dos cargas usadas: Tipica (--------- ), Maya (32%.%4). a)TOS experimentales y

b)TOS cortos.

En la Figura5.12a se muestra que ladiferencia en el rendimiento de gasolina entre ambas cargas,
a tiempos semegjantes a los empleados experimentalmente (>40s ) es pequefia, sin embargo se
puede observar que con la carga Tipica se alcanza un mayor rendimiento de gasolina. También
se observa que al aumentar la temperatura se aumenta la desintegracion de la gasolina,
reduciendo asi €l rendimiento de ésta, independientemente de la carga empleada. De acuerdo a
los valores de pardmetros cinéticos dados en la Tabla 5.12, las constantes de reaccion que
producen gasolina, son mayores en la carga Maya, sin embargo nuevamente el efecto de la
desactivacion por el deposito de cogue en los primeros segundos de reaccion se hace evidente, de
ahi que la carga Tipica acance mayores rendimientos de gasolina. Es importante destacar que €l
modelo predice un maximo en el rendimiento de gasoling, aproximadamente a los 10 segundos
de reaccion tal como se observa en la Figura 5.12b, donde se presenta el rendimiento de gasolina
para untiempo de reaccién corto (<20s).
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Figura 5.13 Comparacion de rendimientos de gasolina obtenidos con el catalizador de equilibrio
paralas dos cargas usadas: Tipica (--------- ), Maya (3%2%.%4), en el intervalo de tiempo en el cual
se alcanza un méximo en el rendimiento.

Como se puede observar en la Figura 5.13, la simulacion predice que €l valor del rendimiento de
gasolina alcanza un maximo aproximadamente a los 10 segundos de reaccion, sin embargo el
efecto mas importante de los datos de esta Figura corresponde a cambio (incremento) de la
temperatura. En este intervalo el aumento de temperaturafavorece el rompimiento de compuestos
mas pesados, en este caso gasbleo y aceite ciclico ligero, hacia gasolina, 1o que ocasiona este
aumento de temperatura. Sin embargo de acuerdo a los datos de la Figura 5.13, entre los 10 y 15
segundos de reaccion, el efecto de latemperatura se invierte, es decir después de los 15 segundos,
a aumentar la temperatura, €l rendimiento de gasolina empieza a disminuir, lo que indica que la
gasolina empieza a reaccionar (desintegracion secundaria) para producir gas LP, gas seco y

coque.
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LaFigura5.14a muestralos resultados obtenidos con la simulacién para el rendimiento de gasLP

en funcion del tiempo sobre la corriente, a diferentes temperaturas'y con los dos tipos de cargas.
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Figura 5.14 Comparacion de los rendimientos de gas L P obtenidos con el catalizador de
equilibrio para las dos cargas usadas: Tipica (--------- ), Maya (32%.%4). a)TOS experimentales y

b)TOS cortos.

Al igual gque en la gasolina, en el gas LP se observa que a tiempos similares a los empleados
experimentalmente (>40s), con la carga Tipica se alcanzan mayores rendimientos, ademés, a
incrementarse la temperatura aumenta también el rendimiento de gas LP, lo cua se debe a una
mayor contribucion hacia este de las reacciones de desintegracion del gasbleo, del aceite ciclico
ligero y de la gasolina. Estos resultados coinciden con lo reportado experimentalmente (Cap. 2,
secciéon 3.4.2). Por otro lado a diferencia de lo encontrado con la gasolina'y con el cogue a
tiempos cortos, el modelo predice que la carga Maya, generara mas gas LP que el producido con
la carga Tipica, durante los primeros segundos de reaccion (Figura 5.14b). Este comportamiento
solo se relaciona con el hecho de que en la carga Maya las constantes cinéticas de gasoleo y
aceite ciclico hacia gas LP son considerablemente mayores comparadas con la carga Tipica. Este
resultado sugiere que el gas LP produce de manera paralela a coque, por lo que su rendimiento
no se ve afectado en los primeros segundos, sin embargo una vez que el catalizador se ha
desactivado, € rendimiento de gas L P comienza a disminuir, como se observa en laFigura 5.14a.
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Finalmente en la Figura 5.15a se muestra el rendimiento de gas seco obtenido mediante la
simulacién del reactor para diferentes temperaturas y con las dos cargas consideradas. De estos
datos se observa un rendimiento de gas seco ligeramente mayor con la carga Tipica lo cua
concuerda con lo que se encontré experimentalmente a un TOS similar. También en esta Figura
se puede observar €l efecto de la temperatura, ya que un incremento en esta provoca un

incremento en el rendimiento de gas seco.
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Figura 5.15 Comparacion de los rendimientos de gas seco obtenidos con el catalizador de
equilibrio para las dos cargas usadas: Tipica (--------- ), Maya (32%.%4). @) TOS experimentales,
b)TOS cortos.

Para tiempos cortos (TOS < 40s) la Figura 5.15b muestra el comportamiento del rendimiento de
gas seco muy similar a del gas LP. No se observa una diferencia significativa en la produccion
de ésta fraccion, lo que sugiere que a un tiempo de reaccién corto el efecto de la desactivacion del
catalizador por el deposito de coque, no impacta de manera importante en las reacciones de

produccion de gas seco.

5.3.1.2 Comparacion delos catalizadores.

Como hemos sefidlado en capitulos previos, las principales diferencias entre los catalizadores
empleados en el programa experimental es el contenido de metales los cuales afectan
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directamente la actividad y selectividad del catalizador y la distribucion de poros debido a las
condiciones de desactivacion. El efecto de esta diferencia se analiza en base a los resultados
obtenidos en la simulacion del reactor. En la Figura 5.16a, se presentan los valores de la
conversion como una funcion del tiempo sobre la corriente (TOS) para los dos catalizadores
empleados, utilizando la carga Tipica.
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Figura 5.16 Conversion alcanzada con la carga Tipica paralos dos catalizadores usados.
catalizador de equilibrio (--------- ), catalizador desactivado hidrotérmicamente (32 %4 %4). @) TOS

experimentales, b) TOS cortos.

Como se observa en la Figura 5.16a, los niveles de conversion alcanzados con € catalizador
desactivado hidrotérmicamente son superiores a los niveles de conversion alcanzados con €l
catalizador de equilibrio. Este resultado reproduce apropiadamente lo encontrado
experimentalmente. El catalizador desactivado hidrotérmicamente no contiene metales, los cuales
desactivan al catalizador principalmente por dos mecanismos: la neutralizacion de sitios &cidos y
la perdida de éstos por € colapso de la estructura cristalina de la zeolita, ademas promueven las
reacciones de deshidrogenacién las cuales producen atos rendimientos de gases secos,
principalmente hidrogeno, y en algunos casos mayor formacidon de coque, asi como una pobre
selectividad a gasolina 'y un incremento en la cantidad de compuestos pesados que no reaccionan.
En la Tabla 5.12 se puede observar que las congtantes cinéticas del catalizador desactivado
hidrotérmicamente son mayores a las constantes del catalizador de equilibrio. Al mismo tiempo,
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la conversion en funcion de la temperatura sigue la tendencia esperada, ya que como se ha
venido mencionando € incremento de temperatura favorece a las reacciones de desintegracion
por lo tanto la conversion aumenta. Por otro lado en la Figura 5.16b, se presenta la conversion a
tiempos cortos, en contraste de lo que ocurre en la comparacion de cargas (Figuras 5.9ay 5.9b),
la mayor diferencia en conversiones entre los dos catalizadores se da a tiempos cortos y esta va
disminuyendo a incrementarse el tiempo de manera opuesta a o que se observo cuando se
compararon las cargas. Esto se debe a que € catalizador desactivado hidrotérmicamente es mas
activo que e catalizador de equilibrio, lo cua se ve reflgado en los primeros segundos de
reaccion, sin embargo nuevamente esta mayor actividad, también genera una mayor produccion
de coque de ahi que a TOS>40s, la conversidn empieza a disminuir mas rapidamente que con €l
catalizador de equilibrio, tal como se observa en la Figura 5.16a. De acuerdo con este andlisis
podemos distinguir que el modelo predice que el efecto del tipo de catalizador es méas
pronunciado a tiempos cortos sin embargo sucede lo contrario a impacto del tipo de carga a
tiempos largos (TOS>40s).En la Figura 5.17, se presenta el rendimiento de coque obtenido con el
catalizador de equilibrio y con el catalizador desactivado hidrotérmicamente utilizando la carga

Tipica
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Figura 5.17 Rendimiento de coque alcanzado con la carga Tipica para los dos catalizadores
usados: catalizador de equilibrio (--------- ), catalizador desactivado hidrotérmicamente (34 %4 %4).
a) TOS experimentales, b) TOS cortos.
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Como se puede observar en la Figura5.17a, paratiempos de contacto similares a los empleados
experimentalmente, el modelo predice mayor produccién de coque con el catalizador desactivado
hidrotérmicamente, lo cual nuevamente concuerda con los resultados observados
experimentalmente. Ademéas es evidente que al aumentar la temperatura, las reacciones de
formacion de coque se favorecen y por lo tanto € rendimiento de éste aumenta. Es importante
destacar que el aumento de coque, no solo bloguea los sitios activos, sino también los poros
cataliticos por lo que la difusividad efectiva de las especies se vera afectada. Analizando ahora el
rendimiento de coque a tiempos cortos (TOS<40s), la Figura 5.17b muestra que durante los
primeros segundos de reaccion, el catalizador desactivado hidrotérmicamente, comienza a
generar mas coque que €l catalizador de equilibrio. Sin embargo aproximadamente a los 20
segundos de reaccién, la produccion de cogue con el Ecat, comienza a ser mayor hasta alcanzar
un méximo y después empieza a disminuir como efecto de la desactivacion del catalizador.
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Figura 5.18 Comparacion del rendimiento de ACL con la carga Tipica para los catalizadores
usados: catalizador de equilibrio (--------- ), catalizador desactivado hidrotérmicamente (34 %4 %4).

a) TOS experimentales, b) TOS cortos.
Tal como lo observado experimentalmente, la simulacion predice que los rendimientos de aceite

ciclico son mayores cuando se utiliza €l catalizador de equilibrio (Figura5.18a). Esto se explicaa
través de las congtantes cinéticas, las cuales establecen que el catalizador desactivado
hidrotérmicamente es mas activo que € catalizador de equilibrio, por lo cua los compuestos
pesados como el aceite ciclico tienden a reaccionar con mayor facilidad que el catalizador de

113



Capitulo 5. Resultados y discusiéon delasimulacion

equilibrio, haciala produccion de fracciones mas ligeras como lo son lagasolinay el gas LP. Por
otro lado, a igual que el comportamiento observado en la conversion; las mayores diferencias de
rendimientos de aceite ciclico ligero entre ambos catalizadores, se da en un tiempo corto de
reaccion, tal como se observa en la Figura 5.18b, lo cual sugiere que es en este intervalo de
tiempos donde el impacto del tipo de catalizador es mayor. Como experimentalmente se ha
observado, un mayor rendimiento de aceite ciclico ligero, afecta de manera importante los
rendimientos de gasolina y gas LP, este mismo comportamiento se observa mediante la
simulacién del reactor. En la Figura 5.19, se presenta el rendimiento de gasolina alcanzado para

ambos catalizadores empleados, utilizando la carga Tipica.
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Figura 5.19 Comparacion del rendimiento de gasolina con la carga Tipica para los dos
catalizadores usados: catalizador de equilibrio (--------- ), catalizador desactivado

hidrotérmicamente (3% %4 %4). @) TOS experimentales, b) TOS cortos.

Al igual que lo observado experimentalmente las diferencias en rendimientos de gasolina entre
ambos catalizadores es pequefia, sin embargo se observa que en el intervalo de tiempo en el cual
se tienen datos experimentales (TOS>40s), los rendimientos de gasolina con el catalizador
desactivado hidrotérmicamente son ligeramente mayores a los del catalizador de equilibrio, lo
cual es la consecuencia de una mayor conversion de compuesto pesados. Ademas, el impacto de
la temperatura en los rendimientos en este interval o de tiempo, sugiere una mayor desintegracion
de lagasolina. EI comportamiento del rendimiento de gasolina en un tiempo corto de reaccion se
muestra en la Figura 5.19b, donde se observa, que el efecto de latemperatura en tiempos cortos
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(TOS<40s) es opuesto a que se observa a un tiempo de reaccion mayor. En esta caso
nuevamente se puede concluir que en un tiempo corto de reaccidon un aumento de temperatura
favorece las reacciones de desintegracion de compuestos mas pesados como el gasbleo y el aceite
ciclico, aumentando asi €l rendimiento de gasolina, sin embargo a aumentar el tiempo de
contacto, este aumento de temperaturas también favorecera las reacciones de desintegracion de

gasolina hacia producto més ligeros, con lo cual el rendimiento disminuye.
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Figura 5.20 Comparacion del rendimiento de gas LP con la carga Tipica para los dos
catalizadores usados catalizador de equilibrio (--------- ), catalizador desactivado

hidrotérmicamente (34 %4 %4). @) TOS experimental es, b) TOS cortos.

Para el gas LP en la Figura 5.20a muestra el comportamiento del rendimiento de gas LP como
una funcion del tiempo sobre la corriente. De estos datos se observa que la simulacion predice un
mayor rendimiento inicial con el catalizador desactivado hidrotérmicamente, 1o que coincide con
lo encontrado experimentalmente, sin embargo e modelo predice que con este catalizador €l
rendimiento de gas LP disminuira con el tiempo mas répidamente que con el catalizador de
equilibrio. Este comportamiento puede estar relacionado con un mayor deposito de coque sobre
el catalizador desactivado hidrotérmicamente, debido a su mayor actividad inicial. Esto se ve
reflggado en la mayor diferencia de rendimientos de gas LP durante los primeros segundos de
reaccion (Figura 5.20b). Por su parte, la tendencia de las curvas de rendimientos por € efecto de
la temperatura, esta de acuerdo con lo que observado experimentalmente. Por otro lado, al igual

gue en los niveles de conversion y en el rendimiento de aceite ciclico ligero, las mayores
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diferencias entre rendimientos de gas LP, se observan a un tiempo corto de reacciéon lo que
sugiere que €l efecto del tipo de catalizador es mas importante en este intervalo corto de reaccion,
aunque también es importante notar que este efecto inicial repercutira en los rendimientos finales.
Finalmente en la Figura 5.21a, se presenta la comparacion de rendimientos de gas seco en

funcién del tiempo sobre la corriente, para ambos catalizadores utilizando la carga Tipica.
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Figura 5.21 Comparacion del rendimiento de gas seco con la carga Tipica para los dos
catalizadores usados catalizador de equilibrio (--------- ), catalizador desactivado

hidrotérmicamente (3% %4 %4). & TOS experimentales, b) TOS cortos.

Tedricamente, se esperaria obtener una mayor cantidad de gases secos con €l catalizador de
equilibrio, debido a que este tiene una importante cantidad de metales, como niquel y vanadio,
los cuales promueven las reacciones de deshidrogenacion y de condensacion, que a su vez
generan una mayor cantidad de coque y de gases secos. Sin embargo, como se observo
experimentalmente, la presencia de estos metales en el catalizador de equilibrio aumenta
esencialmente la produccién de hidrogeno, la cual solo es una fraccion en el gas seco el cual esta
congtituidos por metano, etano y etileno, de ahi que aunque experimentalmente observamos un
importante incremento en el hidrogeno al emplear el catalizador de equilibrio, esto no se ve
reflejado en el rendimiento total de gases secos. Por esta razon el modelo predice una mayor
produccion de gases secos con €l catalizador desactivado hidrotérmicamente (Figura 5.21a), lo
cual solamente reproduce los datos experimentales, debido a que el modelo cinético no incluye

las reacciones de deshidrogenacion, ademés de solo estar tratando con fracciones de
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hidrocarburos, no se puede evaluar la produccion de hidrégeno. Por dltimo, la diferencia méas
grande entre rendimientos de gases secos se da a tiempos cortos (Figura 5.20b), lo que revela la
mayor actividad del catalizador desactivado hidrotérmicamente, sin embargo esta misma
actividad impactara en el contenido de coque sobre el catalizador, por lo que entre mayor sea el
tiempo de contacto mas rapidamente disminuye el rendimiento de gas seco.

5.3.2 Actividad catalitica

En las secciones previas, observamos la importancia de la actividad del catalizador en la
distribucion de productos. En el modelo cinético la actividad del catalizador esta relacionada con

la fraccién de sitios ocupados por coque mediante una expresion del tipo exponencial® descrita

como @ = e('(wC)

, donde a es un parametro que depende en general, del tipo de catalizador y de
la carga empleada, y qc es la fraccidn de sitios ocupados por €l coque, la cual también depende
del tipo de carga y del catalizador empleado. En este caso hemos hecho la suposicion de que el
pardmetro de desactivacion a no depende de la temperatura, ya que los efectos de ésta estan
incluidos en la cantidad de cogque gque se deposita sobre el catalizador qc, el cual se determina por

lapropia cinéticadel modelo.
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Figura 5.22 Fraccién de sitios ocupados por coque con el catalizador de equilibrio para cada
cargaempleada. @) Maya (3% %4%4), b) Tipica (--------- ).
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En las Figuras 5.22a y 5.22b, se presenta el impacto de la temperatura y el tipo de carga, en la
fraccion de sitios ocupados por coque. De la comparacidon entre estas dos Figuras podemos
distinguir que el modelo predice una mayor adsorcion de coque sobre € catalizador desactivado
hidrotérmicamente, asimismo con la carga Maya se obtienen los niveles mas atos de la fraccion
de sitios ocupados por coque.

Experimentalmente se observa que con la carga Maya, se produce mas coque que al emplear la
carga Tipica, lo cual asociamos al hecho de que la carga Maya contiene especies mas pesadas que
las que se encuentran presentes en la carga Tipica. Una de las causas méas importantes que
originan la mayor produccion de coque, es el porcentaje de cogue del carbon Conradson presente
en la carga, el cual es aproximadamente el doble en la carga Maya con respecto a de la carga
Tipica, como ya fue discutido en el capitulo 3, la presencia de este en la carga Maya, origina una
mayor produccion de coque a final de las reacciones de desintegracion. Por otro lado de acuerdo
alacomparacion de propiedades de los catalizadores, encontramos que el catalizador desactivado
hidrotérmicamente es mas activo que el catalizador de equilibrio, lo cual favorece a las
reacciones de desintegracion y con ellas la formacion de coque, tal como se evidencio en la
seccion 3.3.2, donde experimentalmente se observé que con € catalizador desactivado
hidrotérmicamente se obtiene un mayor rendimiento a coque. Si bien el modelo no incluye de
manera directa todos estos fendmenos, estos pueden incluirse indirectamente a través del
pardmetro de desactivacion a. Este parametro fue estimado por medio del ajuste de pardmetros,
tomando en cuenta las observaciones antes mencionadas para el tipo de carga y de catalizador,
los valores de a obtenidos para catalizador-carga se muestran en laTabla 5.13.

TABLA 5.13.
Parametros de desactivacion obtenidos mediante un gjuste de parametros para cada sistema
catalizador-carga.

Sistema Ecat Tipica | Ecat_Maya | Hdt_Tipica | Hdt _Maya
catalizador_carga
Pardmetro de desactivacion: a 5.0 4.75 5.30 5.15

De estos datos podemos observar que con la carga Tipica, se obtienen los valores més altos de a
(aproximadamente 4% en promedio) para cada uno de los catalizadores empleados, o que
corresponde a una menor desactivacion de acuerdo al modelo presentado en la seccion 4. Por su

parte el catalizador HDT presenta los valores mas altos de a, lo cual también se verareflejado en

118



Capitulo 5.

Resultados y discusiéon delasimulacion

una mayor desactivacion como se discute a continuacion. Utilizando estos valores y la expresion

de actividad (¢ = exp(-a6c) ), es posible determinar la actividad relativa del catalizador para cada

sistema catalizador-carga. Las Figuras 5.23a a 5.23d muestran el comportamiento de la actividad

del catalizador como una funcion del tiempo sobre la corriente (TOS), para cada sistema

catalizador-carga alas diferentes temperaturas utilizadas.
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Figura 5.23 Actividad del catalizador en funcion del tiempo sobre la corriente para cada sistema
catalizador-carga alas diferentes temperaturas empleadas a)520°C, b)535°C, ¢)550°C y d)

565°C.
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De acuerdo a los resultados presentados en la Figura 5.23 la actividad del catalizador disminuye
conforme aumenta la temperatura, este comportamiento esta relacionado con el hecho, de que al
aumentar la temperatura, aumenta la fraccion de sitios ocupados por coque modificando la
actividad del catalizador. Este resultado establece que en la funcién de desactivacion el efecto de
la temperatura Unicamente recae en la cantidad de coque adsorbido dentro del catalizador. El
valor del pardmetro de desactivacion a varia para cada catalizador y cada carga, sin embargo
puede mantenerse constante con latemperatura. Debido a que la dependencia de las temperaturas
en la desactivacion del catalizador recae en la fraccion de sitios ocupados por cogue (qc) solo es

necesario evaluar un parametro de desactivacion para cada sistema catalizador-carga.

Por otro lado e manga una expresion para la desactivacion del catalizador del tipo

¢ = f(b, t),donde tc es el tiempo de contacto catalizador-carga, implica que la constante de

desactivacion b, no solo sea una funcion de la carga y del catalizador, sino también es una
funcién de las condiciones de operaciéon y por lo tanto de la temperatura de reaccion. Si en €l
modelo cinético empledramos una expresion para la actividad en funcion del tiempo de contacto,

por ejemplo e modelo de Voorhies™ o =exp(- b t), el efecto de la temperatura en la

desactivacion tendria necesariamente que estar incluido en el pardmetro de desactivacion b.

En la Figura 5.24, se muestra la actividad del catalizador como funcién del tiempo de contacto
para €l sistema catalizador de equilibrio carga Tipica a las diferentes temperaturas utilizadas, en
este caso la actividad esta dada mediante una expresion del tipo Voorhies. Para obtener niveles de
actividad similares a los encontrados con |a funcién, es necesario determinar para cada sistema
catalizador-carga cuatro pardmetros de desactivacion, es decir uno para cada temperatura
empleada.
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Figura 5.24 Actividad catalitica basada en el tiempo de contacto!’.

En este caso, €l evaluar estos cuatro parametros de desactivacion, fue sencillo, ya gue se conocian
los niveles de conversidn a los cuales se queria llegar para poder comparar con la desactivacion
en funcion de la fraccion ocupada por coque. Sin embargo si hubiésemos trabagjado con esta
funcion en e modelo cinético sin conocer los niveles de conversion, se tendria una mayor
incertidumbre debido a la mayor cantidad de pardmetros que estarian siendo gjustados ademés se
tendria una sobre estimacion de parametros.

5.3.2.1 Comparacion de la actividad en funcion delas cargasy €l tipo de catalizador.

En laFiguras 5.25 y 5.26 se presenta una comparacion entre los niveles de actividad, obtenidos

mediante la simulacién del modelo, para cada uno de los sistemas catalizador-carga, a las
diferentes temperaturas empleadas. Como se puede observar en estas Figuras, la menor
desactivacion ocurre con el sistema: catalizador de equilibrio-carga Tipica, mientras que la mayor
desactivacion se da con la carga Maya, principalmente con el catalizador desactivado
hidrotérmicamente.
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Figura 5.25 Comparacion de la actividad del catalizador para cada sistema catalizador-carga, a
las diferentes temperaturas empleadas a)520°C, b)535°C.
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Figura 5.26 Comparacion de la actividad del catalizador en funcion del coque adsorbido para
cada sistema catalizador-carga a las diferentes temperaturas empleadas a)550°C, b)565°C
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Como podemos observar en las Figuras, la diferencia en la actividad del catalizador a tiempos
cortos (TOS<20s) entre cada uno de los sistemas, es menor a la que hay en tiempos similares a
los empleados experimentalmente (TOS>40s), lo cual nos permite establecer, que en el caso de la
actividad el efecto del tipo de catalizador y sobre todo de la carga, se vuelve mas importante a
transcurrir el tiempo de inyeccion de la carga. Este resultado concuerda con lo analizado en la
comparacion de conversiones con respecto a la carga, donde se establecié que el impacto de la
carga en la conversidn se vuelve més importante cuando se empleas tiempos de contacto grandes
(TOS>455).

5.4 Adsorcién y desorcion de reactivosy productos de reaccion.

Una de las principales caracteristicas novedosas de este modelo, es la incorporacion de las etapas
de adsorcion y desorcion de compuestos, acopladas a las reacciones de desintegracion. En la
simulacién de la etapa de reaccion, la adsorcion de especies juega un papel muy importante;
mientras que en la etapa de agotamiento del catalizador, la desorcién es fundamental para poder
llevar a cabo la simulacién de ésta. En esta seccidn se presenta un analisis de la etapa de
agotamiento del catalizador, la cual permite recuperar productos que se encuentran adsorbidos en
éste.

El modelo cinético empleado en la simulacién del reactor, supone la adsorcién y desorcién de las
fracciones, sobre un mismo tipo de sitios activos (S), de eda manera se considera que las
fracciones. gasbleo de vacio, aceite ciclico ligero, gasoling, y gas licuado se adsorben y después
de interactuar con estos reaccionan para dar diferentes productos de acuerdo a esquema de la
Figura 5.27. Los valores de los pardmetros de adsorcion y desorcion, estan dados en las Tablas
5.5, 5.7, 5.9 y 5.11 de este capitulo, correspondiendo a cada uno de los sistemas catalizador-
carga. Una de las suposiciones hechas en este modelo, es que durante la etapa de reaccion, tanto
la velocidad de adsorcién de hidrocarburos como la velocidad de reaccion de éstos, son méas
répidas que la velocidad con que se desorben. Sin embargo en la etapa de agotamiento se hace la
suposicion de gue e Unico proceso que ocurre es la desorcion de compuestos. EI modelo
considera que durante esta etapa Unicamente existe desorcion de hidrocarburos, es decir no
consideran las reacciones que puede tener lugar por el efecto de la temperatura, aunque es

importante sefialar que en la préctica, el agotamiento del catalizador se lleva a cabo después de la
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etapa de reaccion a la misma temperatura de éta, como es descrito en €l capitulo 3, lo que
puede ocasionar gue las reacciones de desintegracion sigan ocurriendo. De la misma manera
también puede presentarse reacciones de desintegracion térmica, por lo que los rendimientos de
gases y coque tienden a aumentar en la etapa de agotamiento.
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Figura 5.27 Esquema de adsorcion-reaccion-desorcion para cada unade las fracciones
(agrupamientos) utilizadas en el modelo.

Es importante mencionar, que los rendimientos que a continuacion se presentan, corresponden a
rendimientos puntuales (en el tiempo) ala salida del reactor, esos no deben confundirse con los
rendimientos presentados en las secciones anteriores, ya que aguellos correspondian a
rendimientos promedio en la etapa de reaccion y en la etapa de agotamiento (a lo largo del
tiempo de inyeccion de la carga y el tiempo de agotamiento). Ademas de los rendimientos
puntuales a la salida del reactor, en esta seccion se presenta la fraccion mésica de los productos

dentro de los poros (fase gas) y la fraccion de especies adsorbida en los sitios activos.
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\- Rendimientos
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Figura 5.28 Esquema de las diferentes secciones donde se analiza la distribucidn de productos en
la etapa de desorcidn. Lafase gas dentro del reactor, fase gas dentro del poro, y la fase solida
(sitios activos).

5.4.1 Recuperacion global de productos.

La recuperacion de los productos adsorbidos en el catalizador después de la etapa de reaccion
juega un papel muy importante en la distribucion final de estos. Durante esta etapa los
hidrocarburos que permanecen adsorbidos dentro del catalizador se recuperan; esto se logra
usando un flujo de nitrogeno sobre el catalizador. Industrialmente, después de la desintegracion
catalitica, los productos gaseosos son separados del catalizador con el propdsito de minimizar la
degradacion térmica de productos en €l regenerador, lo cual a su vez incrementa la produccion de
especies de mayor valor agregado como lo son la gasolina, y el gas LP. Debido a que la
simulacién de las reacciones de desintegracion proporciona la fraccidn de sitios ocupados por las
fracciones adsorbidas, el modelo permite predecir la cantidad de productos recuperados después
de la reaccion en la etapa de agotamiento la cual se lleva a cabo después de la reaccion. La
simulacion del agotamiento del catalizador se llevo a cabo para todos los sistemas catalizador-
carga y para todas las temperaturas y tiempos de contacto empleados, sin embargo, en esta
seccion solo se presentan los resultados obtenidos para el catalizador de equilibrio y la carga
Tipica con tiempos de contacto de 45sy 120s, a unatemperatura de 520°C. Més adelante se hace
una comparacion entre cargasy catalizadores.
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En la Figura 5.29, se muestran los perfiles de distribucion de productos a la salida del reactor,
tanto en la etapa de desintegracion que corresponde al tiempo de inyeccion de la carga, como en
la etapa de agotamiento del catalizador. Es importante recordar que los rendimientos a la salida
del reactor corresponden a los encontrados en la fase gas del mismo, ya que se ha hecho la
suposicién de un tanque idealmente agitado. En la Figura 5.29a, se observa que después de la
etapa de reaccion los rendimientos de gasoleo y aceite ciclico, a la salida del reactor, siguen
disminuyendo, lo cual en el modelo significa que no hay recuperacion de estos productos 6 bien
la desorcion de estas especies es muy pequefia y no contribuye a  rendimiento final de la
reaccion. Un comportamiento similar se observa para el gas seco, sin embargo en este caso €l gas
seco ho es recuperado, debido a que € modelo cinético no contempla la adsorcion de éste en los
sitios, lo cual se puede ver en el esquema cinético presentado en la Figura 5.27.

En la Figura 5.29b, se observa que después de la etapa de reaccién, el rendimiento de gasolina 'y
gas LP a la salida del reactor comienza a incrementarse, o cua sugiere que una importante
cantidad de estos compuestos se encuentra adsorbida en los sitios cataliticos, o més aln se
encuentra atrapada dentro de los poros. La recuperacion de estos productos ocurre
aproximadamente durante los primeros 50 segundos en la etapa de agotamiento, tiempo después
del cual comienza nuevamente a disminuir e rendimiento de etos, a la salida del reactor. El
incremento en la gasolinay gas LP corresponden en promedio al 12 y 10% respectivamente. En
esta misma Figura se observa el rendimiento de coque, el cual permanece constante en la etapa de
agotamiento, ya que este solo puede eliminarse mediante la regeneracion del catalizador durante

lacombustion en aire.

L os resultados que se obtienen con un tiempo de contacto (TOS) de 120 segundos se muestran en
las Figuras 5.30a y 5.30b.
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Figura 5.29 Resultados de la simulacién del rendimiento global de productos durante las etapas
de reaccion (TOS=45) y de agotamiento, para el catalizador de equilibrio y la carga Tipica.
a)gasoleo, aceite ciclico ligero y gas seco. b)gasolina, gas licuado y cogue.
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Figura 5.30 Rendimiento global de productos durante |a etapa de reaccion (TOS=120) y la etapa
de agotamiento, para €l catalizador de equilibrio y la carga Tipica. d)gasoleo, aceite ciclico ligero
y gas seco. b)gasoling, gas licuado y coque.
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Como se puede observar en la Figura 5.30a, el comportamiento para gasoleo, aceite ciclico y gas
seco es similar a que se obtuvo con un tiempo de contacto de 45 segundos (Figura 5.28a). Por
otro lado, en la Figura 5.30b se observa nuevamente un incremento en el rendimiento de gasolina
y de gas LP ala salida del reactor, esimportante notar que en este caso la recuperacion de gas
LP es mayor a la recuperacion encontrada con un tiempo de inyeccion de 45s, mientras que la
recuperacion de gasolina es ligeramente menor a TOS=120s, ademas, al igual que en € caso
anterior la mayor recuperacion se da alrededor de los primeros segundos de reaccion. En este
caso la recuperacion de gasolinay gas LP, corresponden al 8 y 15% respectivamente.

Estos resultados estén directamente relacionados con la cantidad de producto que es desorbida de
los sitios activos. En la Figuras 5.31 se presentan | os resultados obtenidos mediante la simulacion
de la adsorcion y desorcién de las fracciones de gasdleo y aceite ciclico ligero, sobre los sitios
activos del catalizador, paratiempos de inyeccion de la carga de 45sy 120s respectivamente.
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Figura 5.31 Fraccién de sitios ocupados por gasoleo y aceite ciclico ligero. 8 TOS=45s,
b)TOS=120s.

De estos resultados podemos observar, que el modelo predice que la mayor adsorcion de gasbleo
y aceite ciclico ocurre durante los primeros segundos en la etapa de reaccién, independientemente
del tiempo de inyeccién de la carga. Después gque se alcanza un maximo en la fraccion de sitios

128



Capitulo 5. Resultados y discusiéon delasimulacion

ocupados, se observa como esta fraccion empieza a caer, lo cual evidencia a las reacciones de
desintegracion; sin embargo en los resultados obtenidos no hay mucha diferencia entre los dos
tiempos de inyeccion empleados con respecto al minimo valor que alcanza esta fraccion, aunque
debe recordarse que las fracciones mostradas son fracciones puntuales, por lo tanto en promedio
podemos afirmar que entre mayor es €l tiempo de inyeccion de la carga, mayor es la fraccion de

sitios promedio ocupadas por gasleo y por €l aceite ciclico ligero.

Para el caso de las fracciones més ligeras como gasolinay gas LP, los resultados obtenidos
mediante la simulacion se presentan en las Figuras 5.32a 'y 5.32b, las cuales corresponden a los

tiempos de inyeccidn de la carga de 45s y 120s respectivamente.
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Figura 5.32 Fraccidn de sitios ocupados por gasolina, gas LP y coque. a) TOS=45sy
b)TOS=120s

La informacion proporcionada en estas Figuras muestra que a un tiempo de contacto de 45
segundos, la gasolina todavia se esta adsorbiendo en los sitios activos, sin embargo al aumentar el
tiempo de contacto a 120 segundos la fraccidn de sitios ocupados por la gasolina alcanza un
maximo (aproximadamente a los 45 segundos), y comienza de disminuir lo cual muestra que la
reaccion de desintegracion de esta fraccion hacia compuestos de menor tamafio como es el gas
LP. De esta manera a finalizar la etapa de reaccion a un TOS de 120s la fraccidén de sitios
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ocupados por la gasolina es menor en 12% de la fraccion alcanzada con un tiempo de contacto

de 45 segundos.

Por otro lado, a diferencia de lo que ocurre con la gasolina, la fraccion de sitios ocupados por el
gas LP a un tiempo de contacto de 120 segundos es mucho mayor (50% mayor) a la obtenida
con 45 segundos, lo que indica que las reacciones de produccion de gas LP son més importantes
gue las reacciones de este hacia la producciéon de gases secos y cogue. Un comportamiento
analogo se obtiene para la fraccion de sitios ocupados por coque, la cual como es evidente en
estas Figuras, se incrementa casi tres veces, al aumentar €l tiempo de inyeccién de la carga.

Es evidente que €l tiempo de contacto juega un papel muy importante en la distribucion de
productos. De acuerdo con los resultados obtenidos se puede observar que a un tiempo de
contacto de 45 segundos una importante cantidad de gasolina que no ha reaccionado, se encuentra
adsorbida en el catalizador; por lo cua cuando se detiene la reaccion y se inicia el agotamiento,
esta cantidad de gasolina es recuperada. Sin embargo, a aumentar el tiempo de contacto la
cantidad de gasolina adsorbida en el catalizador reacciona alln mas y por lo tanto cuando
finaliza la etapa de reaccién, la fraccion de sitios ocupados por gasolina es menor a la que se

tiene a tiempos menores, de ahi que la recuperacion también es menor.

5.4.2 Adsorcion y desorcion en funcion de las condiciones de operacion

5.4.2.1 Analisis en funcién de la temperatura.

La simulacion de la adsorcién y desorcion de fracciones se llevo a cabo para todas las
temperaturas utilizadas experimentalmente, asi como para cada combinacion catalizador-carga
En esta seccion se presentan los resultados obtenidos utilizando como base un tiempo de
inyeccion de la carga de 45s. Para mayor detalle de los resultados de la simulacion con los

diferentes tiempos de contacto vease el Apéndice C.

Es evidente que la temperatura juega un papel muy importante en la distribucion de productos en
el proceso de desintegracion catalitica FCC; esta importancia también se observa en las diferentes

fracciones adsorbidas en los sitios activos. En las Figuras 5.33ay 5.33b, se muestra la fraccién de
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sitios ocupados por gasdleo -tanto en la etapa de reaccion (TOS=45s), como en € agotamiento
del catalizador- en funcion de la temperatura empl eada.
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Figura 5.33 Fraccién de sitios ocupados por cada gasoleo en funcién de latemperatura
empleada. a)Etapa de reaccion. b)Etapa de agotamiento.

Como se puede observar, la fraccion de sitios ocupados por gasdleo disminuye al aumentar la
temperatura Como se ha dicho anteriormente, el modelo considera que primero los fracciones se
adsorben en los sitios (S) y posteriormente reaccionan para dar los diferentes productos, como se
muestra en el esquema de la Figura 5.34, por lo tanto s lavelocidad de reaccion de cada fraccién
aumenta por un aumento de la temperatura, la fraccion de sitios disminuira, siempre y cuando las
velocidades de reaccion de los compuestos adsorbidos sean mayores que la velocidad de

adsorcion.

- Temperaturab - k,
AS U Kk>> Ky

Figura 5.34 Esquema del efecto de latemperaturaen las constantes de reaccion.
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En la Figura 5.33b se observa que el efecto de la temperatura se mantiene, alin en la etapa de
agotamiento. En las Figuras 5.35a y 5.35b, se muestra la fraccion de sitios ocupados por aceite
ciclico en la etapa de reaccion y en la etapa de agotamiento respectivamente. En este caso a
diferencia de lo observado con el gasoleo, durante los primeros segundos de reaccion el aceite
ciclico se adsorbe més sobre € catalizador, entre mayor es la temperatura, esto se debe a que es
durante estos primeros segundos que el gasbleo reacciona para dar aceite ciclico, por lo tanto,
entre mayor sea la temperatura mas aceite ciclico se produce y puede ser adsorbido. Sin embargo
aproximadamente a los 20 segundos de reaccidn el efecto de la temperatura se invierte, de
manera que ahora entre mayor es latemperatura, menor serala fraccion de ACL en el catalizador,
este comportamiento se debe a que ahora el aceite ciclico también esta participando en la
produccion de compuestos mas ligeros, por lo tanto a igual que € gasdleo, a aumentar la
temperatura aumenta la velocidad de reaccion, por lo que disminuye la fraccion de sitios
ocupados por ACL (Figura 5.35a8). Este mismo comportamiento se repite durante la etapa de
agotamiento como se observaen la Figura 5.35b.
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Figura 5.35 Fraccién de sitios ocupados por aceite ciclico ligero en funcidn de latemperatura
empleada. a)Etapa de reaccion. b)Etapa de agotamiento.

L os resultados encontrados para la gasolina 'y el gas LP, se muestran en las Figuras 5.36 y 5.37
respectivamente.
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a)Etapa de reaccion. b)Etapa de agotamiento.
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Figura 5.37 Fraccién de sitios ocupados por gas LP en funcion de la temperatura empl eada.
a)Etapa de reaccion. b)Etapa de agotamiento

Como se puede observar durante la etapa de reaccion, tanto parala gasolina como parael gas LP
(Figura 5.36a y Figura 5.37a) al incrementarse la temperatura aumenta la fraccion de sitios
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ocupados por cudquiera de estos dos aglomerados. Ademas es evidente que en este tiempo de
inyeccion (TOS=45s), la velocidad de adsorcién de estos compuestos, es mayor a la velocidad de
reaccion. Al igual que el gasoleo y el aceite ciclico ligero, el efecto de latemperatura, en la etapa
de agotamiento para la gasolinay el gas LP, sigue la misma tendencia que durante la etapa de
reaccion.

5.4.2.2 Andlisis en funcién del tipo de carga y de catalizador

En esta seccidon se analiza el impacto del tipo de carga y del catalizador en las fracciones
adsorbidas de las diferentes fracciones, tanto en la etapa de reaccion, como en el agotamiento.
Nuevamente se utiliza como base los resultados obtenidos a un tiempo de contacto de 45s. En las
Figuras 5.38ay 5.38h, se muestran las fracciones de sitios ocupados por gasoleo en las dos etapas
de lasimulacion.
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Figura 5.38 Fraccidn de sitios ocupados por gasoleo para cada sistema catalizador-carga.
a)Etapa de reaccion. b)Etapa de agotamiento.

De estos resultados observamos, que la fraccion de sitios ocupados por gasdleo en ambas etapas,
es mayor cuando empleamos la carga Tipica comparado con la Maya, asimismo con €l
catalizador de equilibrio se obtiene la mayor adsorcion de gasbleo comparada con el catalizador
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desactivado hidrotérmicamente. De acuerdo al valor de los coeficientes de adsorcion empleados,
esperariamos que con la carga Maya la fraccion de sitios ocupados por el gasdleo fuera mayor, ya
gue los pardmetros de adsorcion en ésta son mayores a los de la carga Tipica, sin embargo la
cantidad de gasdleo que permanece adsorbida no solo es funcion de la misma velocidad de
adsorcion, sino también de las reacciones de desintegracion, ya que el modelo considera que las
especies adsorbidas reaccionan para dar los diferentes productos. Es importante notar que la
simulacion predice que aproximadamente a los 5 segundos de reaccién, el gasdleo adsorbido
alcanza un maximo, independientemente del sistema catalizador-carga que se esta utilizando. Con
la carga Tipica, podemos observar que el gasoleo se empieza a adsorber sobre los sitios activos
hasta alcanzar un maximo. Posteriormente la fraccidn de sitios ocupados por gasoleo, empieza a
disminuir, principalmente cuando se utiliza el catalizador de equilibrio, hasta que se alcanza un
estado egtacionario aproximadamente a los 10 segundos de reaccion. Este estado estacionario
representa un equilibrio entre lo que se esta adsorbiendo y lo que esta reaccionando. Con la carga
Maya también se alcanza un estado estacionario aproximadamente al mismo tiempo que en la
carga Tipica, pero a un valor més bajo de la fraccion de sitios ocupados por el gasdleo, lo que
evidencia su mayor reactividad.
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Figura 5.39 Fraccién de sitios ocupados por aceite ciclico ligero, para cada sistema catalizador-
carga. a)Etapa de reaccion. b)Etapa de agotamiento.
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Un comportamiento similar al del gasbleo se observa para el aceite ciclico ligero (Figura 5.39a),
aunque en este caso es mas evidente en todos los sistemas catalizador-carga, la etapaen lacual la
desintegracion del aceite ciclico se vuelve mas importante que la adsorcidn; esto ocurre
aproximadamente entre los 5 y 10 segundos de reaccion. En la gasolina se tiene un
comportamiento diferente al encontrado para el gasdleo y el aceite ciclico. Como se observaen la
Figura 5.40a, con €l tiempo de inyeccion empleado (TOS=45s), al parecer las reacciones de
desintegracion de la gasolina todavia no son muy importantes, ya que la fraccion de sitios
ocupados por éda, decae solo ligeramente, principalmente cuando utilizamos la carga Maya, esto
también se debe a que esta es un producto secundario. Por otro lado se observa que nuevamente
con el sistema Ecat_Tipica, se adsorbe mas gasolina, mientras que la menor fraccién de gasolina,
se obtiene con € catalizador desactivado hidrotérmicamente y la carga Tipica, en este caso el
efecto del catalizador es muy importante, sin embargo, cuando empleamos la carga Maya el
catalizador parece no afectar la adsorcion de la gasolina ya que las fracciones ocupadas por

gasolina para los dos catalizadores no son muy diferentes.
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Figura 5.40 Fraccidn de sitios ocupados por gasolina para cada sistema catalizador-carga.
a)Etapa de reaccion. b)Etapa de agotamiento.

En el caso del gas LP, se observa que entre mayor es la actividad del catalizador, mayor sera la
fraccion de sitios ocupados por este. Por otro lado, €l efecto de la carga solo es evidente cuando
empleamos €l catalizador de equilibrio. Mientras en el gasleo, en €l aceite ciclico y en la
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gasolina, la mayor fraccion de sitios se obtiene con el sistema Ecat_Tipica, en el gas LP la menor
fraccion se obtiene con este sistema. Esto se debe a que € gas LP es producto de las reacciones
de desintegracion, principalmente del gasoleo y del aceite ciclico, aunque también lo es de la
gasoling, si embargo como observamos en las Figuras 5.38a y 5.39a, la mayor fraccion de sitios
ocupados por gasdleo y aceite ciclico se dan con la combinacién Ecat_Tipica, 1o que evidencia
una menor velocidad de desintegracion de estos compuestos en este sistema. Un comportamiento
analogo se observa con la gasolina, ademas de que con el tiempo de inyeccion manegjado la
simulacién muestra que la reaccion de gasolina hacia productos ligeros todavia nos es muy
importante, de ahi que la menor fraccion de sitios ocupados por gas LP se obtenga precisamente
con € sistema Ecat_Tipicatal como se observa en la Figura 5.41a. Para la etapa de agotamiento
se sigue la misma tendencia, aungue en este caso, las diferencias entre sistemas no son tan
evidentes como |o son en la etapa de reaccion, esto se observa en la Figura 5.41b.
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Figura 5.41 Fraccidn de sitios ocupados por €l gas LP para cada sistema catalizador-carga.
a)Etapa de reaccion. b)Etapa de agotamiento.

Como fue observado en esta seccion, el sistema catalizador-carga juega un papel muy importante
en la adsorcién de las diferentes fracciones asi también el tiempo de contacto empleado, €l cual
determina la importancia de las reacciones una vez que los compuestos se adsorben.
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Finalmente cabe mencionar que las predicciones del modelo durante la etapa de agotamiento, no
se validan directamente con resultados experimentales, ya que solo se tienen datos de
rendimientos a la salida del reactor, sin embargo estos resultados se validan indirectamente,
porque a través de ellos se obtienen los rendimientos finales (que incluyen la reacciéon y el
agotamiento del catalizador) los cuales si se comparan con datos experimentales.

5.5 Simulacién de la operacién a tiempos cortos.

Una de las desventajas de la Unidad ACE-R™, es el empleo de grandes tiempos de contacto (45—
120 s), los cuales no llegan a ser representativos de la operacion industrial, en donde los tiempos
de contacto catalizador-aceite son de 1 a 10 segundos, tiempo en e cual ocurre la mayor
desactivacion del catalizador por lo que las reacciones subsecuentes se llevan a cabo en un
catalizador parcialmente desactivado. Una de las caracteristicas del modelo desarrollado es que
este permite la simulacion de la operacién a un tiempo de reaccion corto, semejantes a los
empleados industrialmente, de manera que se pueden predecir rendimientos de productos y
actividad del catalizador en este intervalo de tiempo, tal como se llevo a cabo en la seccién 5.3.1,
donde se analiza el impacto que tiene el comportamiento de productos y reactivos en los primeros
segundos de reaccion, en los rendimientos final es a tiempos mayores de 45 segundos.

Si bien ya se ha analizado en los rendimientos de productos la importancia de los primeros
segundos de reaccion, en esta seccién se presentan los resultados obtenidos con la simulacién de
la operacién a un tiempo corto de reaccion. Para esto se simul6 la operacién de launidad ACE-R
con un tiempo de contacto de 10 segundos, tiempo en el cual se alcanzaron niveles de
conversion® de hasta 80%. Los pardmetros cinéticos y de transporte empleados en esta simulacion

fueron los mismos que se obtuvieron en las secciones previas.

5.5.1 Losefectosdel tipodecargay del catalizador.

Las Figuras 5.42 y 5.43, muestran los niveles de conversion alcanzados en la simulacion de la
operacion con un tiempo de contacto de 10s. En edtas Figuras se presentan los resultados

€ Conversion [%peso]= 100 [%peso] — Gasdleo [% peso] — ACL [% peso]
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obtenidos con cada uno de los sistemas catalizador-carga empleados, todos en funcion de la

temperatura.

100 T T ‘ T T T ‘ T T T T T T T 100 T T T ‘ T T T ‘ T T T T T T T T T

a)Ecat_Tipica i . b) Ecat_Maya .

80 — — 80 — -

60 |- N

60 |- B - -

5
40 |- ,'/// - -0 --520°C _ 40 — A _
L s H— 535°C L/ - -Q - - 520°C i

L / ’ --&--- 550°C 1 L Z/ - B— 535°C i
-/ A 565°C - & - 550°C

20— /7 — 20 /" —A— 565°C -

L // i
,// | L |
07\\\\\\\\\\\\\\\\\\\ O\\\\\\\\\\\\\\\\\\\
0 2 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10
TOS [s] TOS [s]
Figura 5.42 Niveles de conversion alcanzados con la simulacion de la operacion del reactor a
TOS=10s, paratodas las temperaturas empleadas. a) Catalizador de equilibrio-carga Tipica,
b)Catalizador de equilibrio-carga Maya.
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Figura 5.43 Niveles de conversion alcanzados con la simulacion de la operacion a TOS=10s,
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Tipica, b)Catalizador desactivado hidrotérmicamente-carga Maya.
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Como es evidente en las Figuras 5.42 y 5.43, independientemente del sistema empleado, la
conversion aumenta ligeramente al aumentar la temperatura. Este comportamiento se ha venido
observando tanto experimentalmente, como en la simulacion a tiempos similares a los
experimentales (TOS>45s). Esto se debe a que el aumento de temperatura favorece las reacciones
de desintegracion y por lo tanto la conversion de compuestos pesados aumenta. Por otro lado, la
simulacién con un TOS=10s, predice que la conversién aumenta con el incremento en el tiempo,
sin embargo de acuerdo a la simulacién de la seccion 4.3.1, cuando se mangjan tiempos de
inyeccion mayores, la conversion tiende a disminuir con € incremento del tiempo,
aproximadamente después de los primeros 20 segundos, lo cual indica que las reacciones de
desintegracion disminuyen por el efecto de la desactivacion del catalizador, como ya se ha

mencionado.

Para poder analizar mejor el efecto del tipo de cargay del catalizador, en las Figuras 5.44 y 5.45,
se muestran la comparacion entre sistema catalizador-carga de los niveles de conversion, a las
cuatro temperaturas manejadas.
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Figura 5.44 Comparacion de niveles de conversion, entre los diferentes sisemas catalizador-
carga utilizados en la simulacion. @) Temperatura de 520°C, b)535°C.
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Figura 5.45 Comparacion de niveles de conversion, entre los diferentes sisemas catalizador-
carga utilizados en la simulacion. a)Temperatura de 550°C, b)565°C.

Como se observa en todas las Figuras anteriores, el impacto del tipo de catalizador en la
conversion es importante ya que independientemente de la temperatura, los mayores niveles de
conversion se alcanzan con el catalizador desactivado hidrotérmicamente. Esto se debe a que al
inicio de lareaccion, este catalizador es mas activo, principalmente por la ausencia de metales, lo
cua en el modelo esta relacionado con los valores de los pardmetros cinéticos estimados. Por
otro lado, €l efecto de la carga cuando empleamos el catalizador desactivado hidrotérmicamente,
no es muy significativo, sin embargo cuando se utiliza el catalizador de equilibrio esta diferencia
aumenta, principalmente en los primeros segundos de reacciéon (TOS<5s). Estos resultados
concuerdan con los resultados obtenidos en la seccién 5.3.1, donde observamos que € mayor
impacto del tipo de catalizador en los niveles de conversidn, se da durante los primeros segundos
de reaccion, mientras que el efecto de la carga en la conversion es mas representativo entre mayor

es el tiempo de contacto.

Uno de los principales factores, que afectan a los niveles de conversion y por lo tanto a los
rendimientos de productos, es la actividad del catalizador, la cual también es una funcion del tipo
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de carga y del catalizador empleado. En las Figuras 5.46 y 5.47, se muestran la actividad del

catalizador paracada sistema catalizador-carga empleado.
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Figura 5.46 Actividad del catalizador en funcion del tiempo de contacto, para cada temperatura
empleada. a)Catalizador de equilibrio-Carga Tipica, b)Catalizador de equilibrio-Carga Maya.
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hidrotérmicamente-Carga Maya.
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De los datos de estas Figuras se puede observar que el efecto de la temperatura en la actividad
aparentemente no es tan importante, comparado con los efectos por €l tipo de cargay € tipo de
catalizador. Como podemos observar, la mayor desactivacion entre las cargas, ocurre cuando se
emplea la carga Maya, lo cual también coincide con los mayores niveles de conversion. Esto
reflgga la mayor reactividad de esta carga, pero también la mayor produccion de coque. De
manera analoga, se observa que con €l catalizador desactivado hidrotérmicamente se tiene una
mayor desactivacion, sin embargo a igua que en la comparacién entre cargas, con este
catalizador se obtienen los mayores niveles de conversion. Es evidente que la actividad del
catalizador es principalmente una funcién de la conversion alcanzada, sin embargo € nivel de
conversion esta estrechamente relacionado con € sistema empleado, ya que de este depende la
cantidad de coque que se produce y por lo tanto la desactivacion del catalizador. En las Figuras
5.48 y 5.49, se muestran los rendimientos de coque para cada sistema catalizador-carga. Como se
puede observar en estas graficas la menor produccion de cogue se da con €l catalizador de
equilibrio y con la carga Tipica, o que corresponde a los niveles més altos de actividad,
asimismo los valores mas altos de coque se obtienen con el catalizador de equilibrio y la carga
Maya, los cuales presentan una menor actividad comparado con los rendimientos de la carga
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Figura 5.48 Rendimiento de coque, para cadatemperatura empleada. a)Catalizador de equilibrio-
Carga Tipica, b)Catalizador de equilibrio-Carga Maya.
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Figura 5.49 Rendimiento de coque, para cadatemperatura empleada a)Catalizador desactivado
hidrotérmicamente-Carga Tipica, b)Catalizador desactivado hidrotérmicamente-Carga Maya.

L os resultados obtenidos para la gasolina se muestran en la Figuras, 5.50 y 5.51.
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Figura 5.50 Rendimiento de gasolina, para cada temperatura empleada. a)Catalizador de
equilibrio-Carga Tipica, b)Catalizador de equilibrio-Carga Maya.
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Figura 5.51 Rendimiento de gasolina, para cada temperatura empleada a)Catalizador desactivado
hidrotérmicamente-Carga Tipica, b)Catalizador desactivado hidrotérmicamente-Carga Maya.
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Figura 5.52 Rendimiento de gasolina, para cada temperatura empleada. a)Catalizador de
equilibrio-Carga Tipica, b)Catalizador de equilibrio-Carga Maya.
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Al igual que con el cogue, en los rendimientos de gasolina la principal diferencia solo se observa
en los niveles de conversion alcanzados, ya que al comparar a un mismo nivel de conversion, el
rendimiento entre los sistemas no varia significativamente. Esto comportamiento también se
observa en los rendimientos de gas LP (Figuras 5.52 y 5.53).
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Figura 5.53 Rendimiento de gasolina, para cada temperatura empleada. a)Catalizador de
equilibrio-Carga Tipica, b)Catalizador de equilibrio-Carga Maya.

5.5.2 Comparacion con diversos datos experimentales obtenidos en micro-reactores.

En la seccion anterior se analizo la importancia del tipo de carga 'y del catalizador en el proceso
de desintegracion a tiempos cortos (TOS=10s) mediante la simulacion de la unidad de
microreaccion ACE-R™. Sin embargo es importante comparar estos resultados con otros
resultados experimentales publicados en la literatura, para evaluar la calidad de la prediccion de

la simulacion con el modelo propuesto atiempos cortos.
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En la Tabla 5.15 se presentan los rendimientos de productos obtenidos en diversos estudios en
micro-reactores, donde se han empleado tiempos cortos de reacciéon entre 1 y 12 segundos.
Aunque es importante sefialar que tanto las cargas empleadas como €l catalizador de estos
estudios, no corresponde exactamente con aguellos empleados en este trabajo, los resultados
obtenidos en estos esudios no permitirdn hacer una comparacion cualitativa entre las
predicciones del modelo. Para el caso, de los resultados obtenidos en la unidad de microreaccion
de lecho fijol™ (prueba MAT modificada), se llevo a cabo una comparacién en cuanto a
distribucion de carbonos en las dos cargas empleadas, la cual se muestra en la Tabla 5.14. De
estos datos podemos observar que la carga que en este trabajo hemos denominado Tipica tiene
un porcentaje similar de compuestos parafinicos que el que se encuentra en la carga parafinica del
estudio en cuestion, mientras que la carga denominada en este trabajo como carga Maya se

aproxima mas a la carga aromética del estudio reaizado por Wallestein y colaboradores.

TABLA 5.14
Comparacion de distribucion de carbonos entre las cargas empleadas en este trabagjo y las
reportadas en el estudio de Wallestein™ en la unidad de microactividad modificada.

Distribucion de |unidades | Tipica Maya Parafinica | Aromatica
carbonos [74] [74]
Arométicos % peso 22.5 22.2 18.1 21.5
Nafténicos % peso 17.0 20.9 20.5 21.2
Parafinicos % peso 60.5 56.9 61.4 57.4
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TABLA 5.15
Rendimientos de productos obtenidos en micro-reactores obtenidos en estudios con tiempos de contacto cortos.
Helmsing den Simulacion | Simulacion | Wallestein | Wallestein | Simulaciéon | Simulacion
28] Hollander | del modelo | del modelo | "4 [74] del modelo | del modelo
[21]
Reactor Microriser | Microriser | Modelo de | Modelo de MAT MAT Modelo de | Modelo de
launidad launidad modificada | modificada | la ACE- [la ACE-
ACE-R™ | ACE-R™ R™ R™

Temperatura 520 525 520 525 560 560 560 560

°C

TOS, s 5 4.2 5 4.2 12 12 12 12

Conversion' 68.9 76 50.6 47.6 68 68 67.9 65.9

% peso

Carga Tipica Hydrowax Tipica Tipica Aromatica | Parafinica Maya Tipica

(Kuwait) (Tula) (Tula) (Aromética) | (Parafinica)

Catalizador Ecat Ecat Ecat Ecat Ecat Ecat Ecat Ecat

Distribucion de productos, % peso

GOV 16.3 11.0 12.7 13.9 11.9 115 6.0 11.30

ACL 14.8 12.7 36.6 38.4 20.1 20.5 26.0 22.8

GNA 50.2 64.6 45.8 44.3 47.9 47.6 48.3 54.4

GLP 13.3 9.3 25 24 13.8 13.7 13.0 7.2

GS 2.8 1.0 0.30 0.3 0.87 0.91 1.00 0.83

Coque 2.6 15 1.98 0.68 54 5.8 54 34
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Es evidente que las diferentes distribuciones de productos obtenidas en los estudios
presentados en la Tabla anterior, estan fuertemente relacionadas con €l tipo de cargay de
catalizador, asi como del tipo de reactor empleado. Sin embargo los resultados obtenidos
con la simulacion presentan una buena aproximacion con los datos experimentales, sobre
todo con los estudios realizados por Wallestein en el reactor de lecho fijo (Prueba MAT
modificada). Cabe mencionar que este tipo de reactor es el que méas se aproxima en cuanto
caracteristicas de disefio, condiciones de operacion y tamafio, a la unidad de microreaccion
empleada en este trabajo (ACE-R™), como se presento en el capitulo 1 de esta Tesis
(seccion 1.6.1). Si se comparan los resultados obtenidos con la simulacion utilizando la
carga Maya y €l catalizador de equilibrio y aguellos obtenidos experimentalmente en el
reactor de lecho fijo (Prueba MAT) con la carga “Aromatica’, podemos observar que se
alcanzan los mismos niveles de conversion y rendimiento de coque, mientras que la
diferencia en rendimientos de gasolina es menor a 1%y en el caso del gas L P ladiferencia
es menor al 6%. No obstante también es claro que el modelo sobreestima el rendimiento de
aceite ciclico ligero, lo cual a su vez se ve reflgjado en el rendimiento de gasoleo de vacio,
es decir el modelo predice una mayor desintegracion de la carga hacia aceite ciclico ligero,
este diferencia puede asociarse con las diferencias en €l tipo de carga y de catalizador, sin
embargo e modelo predice resultados l6gicos o congruentes con los observado

experimentalmente.

Por otro lado, al efectuar la comparacion entre los datos obtenidos en la simulacién con la
cargartipica, y aquellos obtenidos nuevamente en el reactor de lecho fijo pero con la carga
denominada “Parafinica’, podemos observar que existe una mayor diferencia en los niveles
de conversion gue la obtenida con la carga anterior, pero la diferencia es menor del 4%,
ademas a diferencia de la comparacién anterior, la discrepancia en cuanto al rendimiento de
gasbleo de vacio es menor del 2%, lo cual a su vez provoca una menor diferencia en €l
rendimiento de aceite ciclico ligero (>12%), sin embargo la diferencia en rendimiento de
productos mas ligeros es mayor, como se observa en la Tabla 5.15.

En el caso de la comparacion con los datos experimentales obtenidos en el Microriser,

existe una mayor diferencia tanto en niveles de conversion como en digtribucion de
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productos. EI modelo predice que el gasdleo de vacié reacciona inicialmente hacia una
mayor produccién de aceite ciclico ligero, de ahi que el rendimiento de este sea més grande
gque el obtenido experimentalmente en el Microriser, en este caso se observa gue la
velocidad de formacion de aceite ciclico ligero, es mayor a la velocidad con que se
consume, como puede observarse en los resultados presentados en el Apéndice C, la
produccion de aceite ciclico ligero alcanza un méaximo entrelos 2 y 3 segundos de reaccion,
tiempo después del cual empieza a reaccionar para generar productos de menor peso
molecular. Esté resultado no se observa, en los datos experimentales en el Microriser, ya
gue al parecer, antes de los 5 segundos de reaccion la mayor parte del gasoleo de vacio y
del aceite ciclico ligero han reaccionado para formar principalmente gasolina (65%). Esta
discrepancia de resultados puede asociarse a la diferencia en cuanto al tipo de carga 'y de
catalizador, sin embargo es importante mencionar que €l disefio y las caracteristicas del
Microriser son muy diferentes a las del reactor de lecho fluidizado ACE-R™ |, como es

presentado en el capitulo 1 (seccidon 1.6.1) de esta Tesis.

Como ya observamos con la simulacién a tiempos cortos (TOS<10s), empleando los
pardmetros obtenidos para gjustar con datos experimentales a tiempos grandes ( TOS>45s),
se obtuvieron resultados comparables con los rendimientos experimentales obtenidos a
tiempos cortos, sin embargo para una mejor eficacia del modelo en este intervalo de tiempo
necesaria una mayor informacion experimental en launidad ACE-R™.
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Capitulo 6
CONCLUSIONES

De los resultados experimentales, se encontré osieniveles de conversion mas altos, en
funcidn del tipo de carga, se obtienen con la ca@igeaa, o que se asocio con su mayor caracter
parafinico y su menor contenido de coque de ca@mmadson (50% menor que el de la carga
Maya). Sin embargo es importante sefialar que estgaracion se lleva a cabo a tiempos de
reaccion largos (>45s), en donde se vuelve masrtane la desactivacion del catalizador. En
este caso conforme el tiempo de inyeccidon aumdngas®leo que esta entrando al reactor se
encuentra con un catalizador mayormente desactivadaal inhibe la desintegracién de éste, lo
que conlleva a un menor nivel de conversion. Estsultados confirman que con el

procedimiento empleado experimentalmente, los es/etles conversion estdn asociados

directamente por los niveles de coque producido.

En cuanto al tipo de catalizador empleado, el mayweel de conversion se obtuvo con el
catalizador desactivado hidrotérmicamente. En ete, este comportamiento se relacion6 con
la ausencia de metales en este catalizador y éaedifia en la distribucidon de poros las cuales
hacen de éste, un catalizador mas activo y sebteckebido a la mejor accesibilidad de la
moléculas de mayor tamafio, sin embargo esta mastosidad genera también una mayor
produccion de coque que aguella generada conadizeator de equilibrio. Este comportamiento
indica que un catalizador desactivado hidrotérmaam no es adecuado para describir el
comportamiento de un catalizador de equilibrio debia que las reacciones de

hidrodesintegracion que se llevan a cabo son cdampénte diferentes.

Con respecto al rendimiento de productos el magmdimiento de aceite ciclico ligero se obtiene
con la carga Maya, lo cual impacta de manera itapt# en el rendimiento de productos mas
ligeros disminuyendo la produccién de gasolina, l[gasy gas seco. Utilizando el catalizador
desactivado hidrotérmicamente (HDT) se tiene elaneendimiento de aceite ciclico ligero, ya
que éste contribuye en la mayor produccién de gésolinas y gas LP. Por su parte, con el
catalizador de equilibrio (ECAT) se produjo un reménto mas alto de hidrégeno, lo cual se
debe a que los metales en este catalizador pr@nuas reacciones de deshidrogenacion y de

condensacion, las que a su vez generan una maytdazh de coque y de gases secos
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esencialmente hidrogeno el cual es removido detélburos estables. No obstante al aumento
en el rendimiento de hidrégeno, este comportamieatse refleja en una mayor produccion de
gas seco, ya que con el catalizador desactivadotéichicamente (HDT), se obtuvieron los
mayores rendimientos de productos.

La simulacién permitid conocer el efecto del tipm @hrga en la conversion, volviéndose mas
importante éste cuando se emplea un tiempo de atontelativamente alto (TOS >45s), tales
como los empleados experimentalmente. Mientrasedefecto del tipo de catalizador en la
conversion, parece ser mas importante en tiempotoscdTOS<40s). En cuanto a los
rendimientos, el modelo predice un maximo en etlirarento de gasolina, aproximadamente a
los 10 segundos de reaccion independientementsigtema catalizador-carga empleado. Por
otro lado, el modelo propuesto describe adecuadanetsomportamiento de un microreactor de
lecho fluidizado, siendo el error promedio ent® Idatos experimentales y los datos calculados
mediante el modelo del 5.5 % , por lo que puedeisado para evaluar y comparar distintos tipos

de cargas y distintos tipos de catalizadores cdalesc

En el modelo cinético, se empleo una expresidtedactivacion del tipo exponencial en funcion

de los sitios ocupados por coque= exp(«6c), donde se considero al parametra&como una

constante que depende del tipo de catalizadorlgt darga empleada, en este caso los efectos de
la temperatura se incorporaron en la cantidad daecque se deposita sobre el catalizador, por lo
gue solo fue necesario evaluar un parametro dectilesz@Eon para todas las temperaturas

empleadas en cada sistema catalizador-carga.

La funcién de desactivacion del tipo Voorhiess exp/£t), se comparo con la funcién de

desactivacion empleada en el modelo cinético dsmdmcontré que con esta también se pueden
reproducir los datos experimentales con muy bugnaxamacion, sin embargo en este caso fue
necesario determinar para cada sistema catalizaggea cuatro parametros de desactivacion, es
decir uno para cada temperatura empleada. Elloaleula resistencia a la transferencia de masa
utilizando los coeficientes de difusion efectivagarestos en el modelo muestra que el efecto de
este gradiente sobre las velocidades de reaccibmsigsificante, es decir con los parametros de
difusion efectiva empleados no existen limitaciodiéssionales.
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La prediccion de rendimientos de productos endpaetle agotamiento se logro al considerar en
el modelo cinético la adsorcidn y desorcién daugeespecies tanto en la superficie externa de
la particula cataliticas como en su interior, corclial es posible la prediccion de la etapa de
agotamiento, posterior a la etapa de reaccion. ibeirasta etapa, de acuerdo a los resultados
obtenidos mediante simulacion, se observo un megmrperacion de productos ligeros como
gasolina (12% de recuperacién promedio) y gas [®b(8le recuperacion promedio), mientras
que la recuperacion de productos mas pesados amnsoh el gasdleo de vacio y el aceite ciclico
fue minima; en este caso no hubo una recupera@égad seco, ya que en el modelo no se
incluye la adsorcion de este, ni tampoco consitieraeacciones tanto cataliticas como térmicas
que pueden ocurrir durante la etapa de agotamigatgue la temperatura a la cual se lleva a
cabo es la misma que durante las etapa de reaccion.

Por otro lado ya que el modelo predice la fracdérespecies adsorbidas sobre los sitios activos,
se pudo observar que los productos mas pesaddstienser adsorbidos con mayor facilidad, sin
embargo permanecen adsorbidos en menor cantidapieyae desintegran mas rapidamente que
las fracciones mas ligeras, debido a que tienen mayor reactividad. De acuerdo a estos
resultados también fue evidente que las especiesagier tamafio como el gasoleo y el aceite
ciclico ligero tienden a ser adsorbidas prefereatgmen la entrada de los poros, mientras que
compuestos como la gasolina y el gas LP son adkmhie manera uniforme en toda la
superficie interna del catalizador. Un comportar@esimilar se observo para las especies en la

fase gas dentro de los poros cataliticos.

Finalmente se llevo a cabo la simulacion de laapén del microreactor a un tiempo corto de
reaccion, semejante al empleado industrialmentedelse encontré que a 10 segundos de
reaccion se alcanza una conversion casi del 80%gntras que el rendimiento de gasolina
alcanza un maximo entre los 6 y 8 segundos de iGgac&ste comportamiento simula

cualitativamente bien el comportamiento industrddnde se alcanzan niveles de conversion
entre 60-80% durante los primeros segundos deiG@addemas se llevo a cabo la comparacion
de rendimientos y niveles de conversion alcanzamws la simulacién a estos tiempos de
reaccion, con datos experimentales obtenidos eriplas de microreactores, observandose una
buena aproximacién con la prueba MAT modificadaclel en caracteristicas de disefio y

operacion es la mas cercana al reactor ACE-R
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Apéndices

APENDICES

APENDICE A:  En este apéndice se muestran, las hojas de resultados obtenidos en la
unidad de microreaccion ACE-R™, en ellas se incluyen los
rendimientos de productos de los cortes empleados en el modelo, asi
como algunos de los principales compuestos presentes en el gas seco y
en el gas LP. También se muestran las condiciones de operacion a las
cuales se llevaron a cabo las pruebas, asi como los niveles de
conversion al canzados.

APENDICE B:  En este apéndice se presenta el desarrollo matematico empleado para
discretizar las ecuaciones gobernantes del sistema mediante colocacion
ortogonal.

APENDICEC: Finadmente en este apéndice se presentan la conversion y los
rendimientos de productos, obtenidos con la simulacion del modelo
propuesto, a tiempos cortos de reaccion, a los cuales en esta
investigacion no se trabajo experimentalmente. En cada una de las
corridas de simulaciéon, se incluyen las condiciones de operacion
supuestas en el modelo.

164



APENDICE A
RESULTADOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS EN LA UNIDAD ACE-R
TABLA A.1 CATALIZADOR DE EQUILIBRIO-AMBAS CARGAS, 793°K

Corrida No. 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Identificador del catalizador ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA
Nombre del catalizador IMP FCC-51 IMP-FCC-51 IMP-FCC-51 IMP-FCC-51 IMP-FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51
Identificacion de la carga CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA
Nombre de la carga TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100
Temperatura reaccion, °K 793 793 793 793 793 793.0 793.0 793.0 793.0 793.0
Tiempo inyeccion, s 120 90 75 60 45 120 90 75 60 45
Tiempo agot. catalizador, s 350 350 350 350 305 350 350 350 350 305
tiempo agot. liquido, s 840 630 525 420 315 840 630 525 420 315
Posicion inyector, pulg 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125
Recuperacion, % peso 98.08 95.78 96.33 95.48 98.27 99.7 98.3 98.8 95.7 98.9
Relacion C/O, g/g 3.75 5 6 7.5 10 3.8 5.0 6.0 7.5 10.0
Conversion, %peso 65.24 69.21 70.28 72.08 72.84 62.96 65.03 67.00 68.77 70.70
Peso de catalizador , g 9 9 9 9 9 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00
Flujo de carga, g/min 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2
Peso de producto liquido, g 1.5904 1.1172 0.9188 0.6921 0.5318 1.6801 1.2115 0.9872 0.7509 0.5517
Peso total de gas (con N2) 2.8172 2.1839 1.8569 1.5244 1.1952 2.7000 2.0440 1.7621 1.4166 1.1113
RENDIMIENTOS, %PESO:
Coque 3.3365 4.2687 4.7591 5.5711 6.5070 3.633 4.440 5.007 5.848 6.847
Gas seco 1.7696 2.0183 2.0269 2.1478 2.2303 1.723 1.822 1.911 2.020 2.140
Hidrogeno 0.1544 0.2246 0.2235 0.2314 0.2268 0.153 0.214 0.223 0.219 0.216
H2S 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.0000
Metano 0.5604 0.6540 0.6583 0.7072 0.7469 0.550 0.577 0.616 0.663 0.711
Etano 0.4485 0.4911 0.4858 0.4946 0.5002 0.447 0.451 0.460 0.467 0.483
Etileno 0.6062 0.6485 0.6592 0.7146 0.7565 0.573 0.580 0.612 0.671 0.728
Propano 0.9851 1.0089 1.0471 1.1183 1.1709 0.952 0.917 0.977 1.059 1.152
Propileno 4.2668 4.5331 4.6128 4.7834 4.8810 3.948 4.052 4.247 4.462 4.707
n-Butano 0.9602 0.9899 1.0334 1.0900 1.1313 0.899 0.888 0.944 0.984 1.090
Isobutano 3.6480 3.7445 3.9753 4.2353 4.4513 3.330 3.325 3.569 3.836 4.240
C4 Olefinas 5.2799 5.5348 5.5304 5.5248 5.5214 4.819 4.917 5.043 4.923 5.273
1-Buteno 1.1791 1.2436 1.2452 1.2465 1.2350 1.075 1.100 1.128 1.119 1.182
Isobutileno 1.3101 1.3536 1.3201 1.3110 1.2993 1.230 1.224 1.235 1.207 1.271
c-2-Buteno 1.1975 1.2580 1.2688 1.2668 1.2729 1.075 1.109 1.144 1.102 1.199
t-2-Buteno 1.5824 1.6659 1.6809 1.6820 1.6910 1.427 1.471 1.519 1.476 1.595
Butadieno 0.0109 0.0136 0.0155 0.0184 0.0233 0.012 0.013 0.016 0.019 0.026
Gasolina 44.7414 46.8514 47.0357 47.2426 46.7014 43.318 44.365 44.979 44.743 44.984
LCO 20.5748 18.6603 18.0973 17.4116 17.2274 27.669 26.696 25.480 23.961 22.736
bottoms 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
HCO 14.1870 12.1329 11.6193 10.5124 9.9350 9.368 8.276 7.520 7.268 6.567
Ligeros en gasolina 0.2507 0.2573 0.2626 0.3628 0.2429 0.342 0.301 0.322 0.896 0.264
TOTAL 100 100 100 100 100 100 100 100 100 100
GLP 15.3907 16.0684 16.4616 17.1146 17.3988 14.290 14.400 15.103 16.160 16.726
C3s 5.2518 5.5420 5.6599 5.9017 6.0519 4.900 4.969 5.224 5.521 5.859
C3=/C3s 0.8124 0.8180 0.8150 0.8105 0.8065 0.806 0.815 0.813 0.808 0.803
Ci4s 9.8882 10.2691 10.5392 10.8501 11.1040 9.048 9.130 9.556 9.743 10.603
C4=/C4s 0.5340 0.5390 0.5247 0.5092 0.4972 0.533 0.539 0.528 0.505 0.497
C5+ en Gas 12.1870 13.1000 13.4310 13.8298 13.9783 10.480 11.175 11.675 11.509 12.555
RON-GC 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MON-GC 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
(R+M)/2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
LCO/HCO 1.4503 1.5380 1.5575 1.6563 1.7340 2.954 3.226 3.388 3.297 3.462
Selectiv. Fondos 0.5919 0.6060 0.6090 0.6235 0.6342 0.747 0.763 0.772 0.767 0.776
Rel. iC4=/iC4 0.3591 0.3615 0.3321 0.3095 0.2919 0.3692 0.3681 0.3460 0.3146 0.2997
Olef GLP 0.6203 0.6266 0.6162 0.6023 0.5979 0.6135 0.6228 0.6151 0.5808 0.5967
Rel. C3=/C4= 0.8081 0.8190 0.8341 0.8658 0.8840 0.8194 0.8239 0.8422 0.9064 0.8926
Rel. H2/CH4 0.2756 0.3435 0.3395 0.3272 0.3036 0.278 0.371 0.362 0.330 0.304




APENDICE A
RESULTADOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS EN LA UNIDAD ACE-R
TABLA A.2 CATALIZADOR DESACTIVADO HIDROTERMICAMENTE-AMBAS CARGAS, 520°C

Corrida No. 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20
Identificador del catalizador HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS
Nombre del catalizador IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51
Identificacion de la carga CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA
Nombre de la carga TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100
Temperatura reaccion, °K 793.0 793.0 793.0 793.0 793.0 793.0 793.0 793.0 793.0 793.0
Tiempo inyeccion, s 120 90 75 60 45 120 90 75 60 45
Tiempo agot. catalizador, s 350 350 350 350 350 350 350 350 350 305
tiempo agot. liquido, s 840 630 525 420 315 840 630 525 420 315
Posicion inyector, pulg 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125
Recuperacion, % peso 98.4 98.5 97.8 97.5 97.3 98.3 96.2 98.4 98.4 100.4
Relacion C/O, g/g 3.8 5.0 6.0 7.5 10.0 3.8 5.0 6.0 7.5 10.0
Conversion, %peso 70.96 72.68 74.31 76.27 77.49 67.57 70.13 71.87 73.19 74.08
Peso de catalizador , g 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00
Flujo de carga, g/min 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2
Peso de producto liquido, g 1.4925 1.0772 0.8710 0.6909 0.4736 1.5527 1.0851 0.9090 0.7305 0.5378
Peso total de gas (con N2) 2.8967 2.2304 1.8934 1.5345 1.3160 2.8135 2.1581 1.8557 1.5012 1.1639
RENDIMIENTOS, %PESO:
Coque 4.554 5.362 6.025 6.859 8.006 4.650 5.518 6.046 6.886 7.842
Gas seco 2.075 2.194 2.345 2.441 2.568 2.088 2.188 2.274 2.377 2.356
Hidrogeno 0.066 0.080 0.076 0.075 0.071 0.060 0.069 0.065 0.062 0.053
H2S 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Metano 0.692 0.749 0.799 0.839 0.889 0.675 0.716 0.751 0.789 0.781
Etano 0.504 0.517 0.553 0.555 0.565 0.535 0.550 0.563 0.568 0.546
Etileno 0.813 0.847 0.917 0.972 1.043 0.817 0.853 0.895 0.958 0.976
Propano 1.582 1.566 1.672 1.750 1.871 1.507 1.527 1.602 1.684 1.723
Propileno 4.487 4.689 4.918 5.003 5.252 4.222 4.510 4.636 4.729 4.647
n-Butano 1.373 1.402 1.476 1.494 1.624 1.274 1.344 1.396 1.375 1.453
Isobutano 5.041 5.199 5.568 5.783 6.263 4.606 4.925 5.177 5.310 5.555
C4 Olefinas 4.891 5.019 5.144 4.946 5.250 4.488 4.716 4.752 4.434 4.500
1-Buteno 1.129 1.155 1.182 1.147 1.191 1.033 1.083 1.091 1.031 1.019
Isobutileno 1.114 1.134 1.170 1.147 1.225 1.049 1.082 1.096 1.054 1.068
c-2-Buteno 1.134 1.168 1.193 1.125 1.208 1.030 1.091 1.095 0.994 1.026
t-2-Buteno 1.504 1.549 1.584 1.509 1.602 1.366 1.446 1.454 1.335 1.361
Butadieno 0.009 0.013 0.015 0.018 0.024 0.010 0.014 0.016 0.020 0.026
Gasolina 46.642 46.953 46.765 46.649 46.427 44.409 45.120 45.666 45.577 45.759
LCO 16.927 16.267 15.790 14.979 14.311 23.144 21.811 21.194 19.991 19.606
bottoms 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
HCO 12.115 11.057 9.903 8.751 8.202 9.285 8.062 6.934 6.822 6.310
Ligeros en gasolina 0.312 0.292 0.395 1.345 0.224 0.326 0.280 0.323 0.816 0.249
TOTAL 100 100 100 100 100 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000
GLP 17.686 18.168 19.173 20.321 20.485 16.424 17.303 17.887 18.348 18.128
C3s 6.070 6.256 6.590 6.753 7.123 5.729 6.038 6.238 6.413 6.370
C3=/C3s 0.739 0.750 0.746 0.741 0.737 0.737 0.747 0.743 0.737 0.729
Ci4s 11.305 11.620 12.188 12.223 13.137 10.368 10.985 11.325 11.119 11.508
C4=/C4s 0.433 0.432 0.422 0.405 0.400 0.433 0.429 0.420 0.399 0.391
C5+ en Gas 12.787 13.792 13.481 12.690 15.095 11.378 12.592 12.561 11.349 12.397
RON-GC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MON-GC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
(R+M)/2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
LCO/HCO 1.397 1.471 1.595 1.712 1.745 2.493 2.705 3.057 2.930 3.107
Selectiv. Fondos 0.583 0.595 0.615 0.631 0.636 0.714 0.730 0.753 0.746 0.757
Rel. iC4=/iC4 0.2209 0.2182 0.2101 0.1983 0.1957 0.2278 0.2198 0.2116 0.1985 0.1923
Olef GLP 0.5302 0.5344 0.5248 0.4896 0.5127 0.5303 0.5333 0.5249 0.4831 0.5046
Rel. C3=/C4= 0.9176 0.9343 0.9559 1.0114 1.0004 0.9406 0.9564 0.9756 1.0667 1.0328
Rel. H2/CH4 0.095 0.107 0.095 0.089 0.080 0.089 0.097 0.087 0.078 0.068




APENDICE A
RESULTADOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS EN LA UNIDAD ACE-R
TABLA A.3 CATALIZADOR DE EQUILIBRIO-AMBAS CARGAS, 535°C

Corrida No. 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Identificador del catalizador ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA
Nombre del catalizador IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51
Identificacion de la carga CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA
Nombre de la carga TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100
Temperatura reaccion, °K 808 808 808 808 808.0 808.0 808.0 808.0 808.0
Tiempo inyeccion, s 120 90 75 45 120 90 75 60 45
Tiempo agot. catalizador, s 350 350 350 305 350 350 350 350 305
tiempo agot. liquido, s 840 630 525 315 840 630 525 420 315
Posicion inyector, pulg 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125
Recuperacion, % peso 98.3 97.2 97.7 97.3 99.4 99.1 99.3 96.8 98.3
Relacion C/O, g/g 3.75 5 6 10 3.8 5.0 6.0 7.5 10.0
Conversion, %peso 68.456 69.569 71.066 74.230 63.63 65.47 67.42 69.56 71.46
Peso de catalizador , g 9 9 9 9 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00
Flujo de carga, g/min 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2
Peso de producto liquido, g 1.5589 1.1246 0.9192 0.5155 1.6369 1.1920 0.9655 0.7368 0.5279
Peso total de gas (con N2) 2.715 2.074 1.788 1.137 2.7169 2.0792 1.7870 1.4486 1.1261
RENDIMIENTOS, %PESO:
Coque 3.403 4.257 4.894 6.776 3.560 4.440 5.028 5.892 7.026
Gas seco 2.033 2.142 2.270 2.518 2.094 2.185 2.303 2.424 2.560
Hidrogeno 0.157 0.214 0.233 0.237 0.163 0.230 0.241 0.243 0.241
H2S 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.0000
Metano 0.707 0.742 0.796 0.911 0.723 0.751 0.799 0.855 0.914
Etano 0.507 0.511 0.529 0.551 0.533 0.531 0.544 0.553 0.566
Etileno 0.661 0.675 0.712 0.820 0.675 0.673 0.719 0.772 0.839
Propano 1.135 1.101 1.154 1.273 1.077 1.043 1.100 1.183 1.292
Propileno 4.731 4.772 4.925 5.234 4.373 4.471 4.666 4.895 5.175
n-Butano 1.031 1.028 1.070 1.160 0.955 0.946 0.994 1.036 1.145
Isobutano 3.725 3.740 3.923 4.371 3.319 3.345 3.556 3.821 4.234
C4 Olefinas 5.835 5.831 5.890 5.964 5.349 5.382 5.524 5.438 5.795
1-Buteno 1.306 1.310 1.328 1.344 1.191 1.205 1.236 1.234 1.297
Isobutileno 1.528 1.479 1.479 1.493 1.430 1.402 1.424 1.405 1.470
c-2-Buteno 1.284 1.303 1.319 1.333 1.169 1.187 1.223 1.188 1.290
t-2-Buteno 1.701 1.721 1.743 1.766 1.541 1.570 1.619 1.586 1.707
Butadieno 0.017 0.018 0.021 0.029 0.018 0.019 0.021 0.024 0.031
Gasolina 46.245 46.421 46.649 46.685 42.583 43.346 43.956 44.155 43.999
LCO 18.777 18.557 17.885 16.429 26.741 25.761 24.552 23.399 21.850
bottoms 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
HCO 12.766 11.873 11.049 9.340 9.632 8.769 8.026 7.043 6.695
Ligeros en gasolina 0.319 0.278 0.290 0.250 0.318 0.312 0.295 0.714 0.229
TOTAL 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000
GLP 16.776 16.750 17.253 18.252 15.391 15.499 16.135 17.088 17.870
C3s 5.865 5.872 6.080 6.507 5.450 5.514 5.766 6.078 6.467
C3=/C3s 0.807 0.813 0.810 0.804 0.802 0.811 0.809 0.805 0.800
Ci4s 10.592 10.600 10.883 11.495 9.622 9.673 10.074 10.295 11.173
C4=/C4s 0.551 0.550 0.541 0.519 0.556 0.556 0.548 0.528 0.519
C5+ en Gas 12.060 12.879 13.171 13.848 10.679 11.382 12.027 11.859 13.075
RON-GC 0.000 0.000 0.000 0.000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MON-GC 0.000 0.000 0.000 0.000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
(R+M)/2 0.000 0.000 0.000 0.000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
LCO/HCO 1.471 1.563 1.619 1.759 2.776 2.938 3.059 3.323 3.264
Selectiv. Fondos 0.595 0.610 0.618 0.638 0.735 0.746 0.754 0.769 0.765
Rel. iC4=/iC4 0.4101 0.3953 0.3770 0.3415 0.4309 0.4192 0.4004 0.3677 0.3472
Olef GLP 0.6298 0.6330 0.6269 0.6135 0.6317 0.6357 0.6315 0.6047 0.6139
Rel. C3=/C4= 0.8108 0.8184 0.8362 0.8776 0.8175 0.8307 0.8447 0.9003 0.8931
Rel. H2/CH4 0.223 0.288 0.293 0.260 0.226 0.307 0.301 0.285 0.264




APENDICE A
RESULTADOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS EN LA UNIDAD ACE-R
TABLA A.4 CATALIZADOR DESACTIVADO HIDROTERMICAMENTE-AMBAS CARGAS, 535°C

Corrida No. 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
Identificador del catalizador HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS
Nombre del catalizador IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51
Identificacion de la carga CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA
Nombre de la carga TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100
Temperatura reaccion, °K 808.0 808.0 808.0 808.0 808.0 808.0 808.0 808.0 808.0 808.0
Tiempo inyeccion, s 120 90 75 60 45 120 90 75 60 45
Tiempo agot. catalizador, s 350 350 350 350 350 350 350 350 350 305
tiempo agot. liquido, s 840 630 525 420 315 840 630 525 420 315
Posicion inyector, pulg 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125
Recuperacion, % peso 98.0 96.5 99.0 98.1 97.6 97.0 94.1 97.4 98.8 99.7
Relacion C/O, g/g 3.8 5.0 6.0 7.5 10.0 3.8 5.0 6.0 7.5 10.0
Conversion, %peso 71.66 73.82 75.50 77.16 78.54 68.76 71.37 72.68 74.91 76.14
Peso de catalizador , g 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00
Flujo de carga, g/min 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2
Peso de producto liquido, g 1.4306 0.9958 0.8623 0.6639 0.4524 1.4934 1.0370 0.8734 0.7001 0.5002
Peso total de gas (con N2) 2.9695 2.2960 1.9376 1.6012 1.3273 2.8024 2.1551 1.8381 1.5088 1.1776
RENDIMIENTOS, %PESO:
Coque 4.594 5.562 6.178 7.033 8.255 4.666 5.728 6.249 7.029 8.253
Gas seco 2.565 2.699 2.785 2.919 3.050 2.536 2.645 2.713 2.798 2.914
Hidrogeno 0.089 0.102 0.097 0.095 0.088 0.078 0.088 0.083 0.079 0.073
H2S 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Metano 0.920 0.986 1.023 1.074 1.132 0.891 0.937 0.969 0.999 1.041
Etano 0.617 0.626 0.642 0.651 0.655 0.637 0.645 0.651 0.652 0.660
Etileno 0.939 0.986 1.024 1.099 1.176 0.931 0.974 1.009 1.067 1.141
Propano 1.766 1.777 1.840 1.935 2.062 1.671 1.703 1.756 1.865 2.004
Propileno 4.996 5.241 5.262 5.494 5.712 4.676 4.945 5.021 5.196 5.359
n-Butano 1.444 1.490 1.526 1.537 1.674 1.333 1.389 1.436 1.472 1.586
Isobutano 5.074 5.398 5.486 5.765 6.237 4.619 4.922 5.122 5.420 5.854
C4 Olefinas 5.447 5.586 5.492 5.372 5.691 4.983 5.084 5.138 5.033 5.169
1-Buteno 1.253 1.280 1.257 1.241 1.286 1.145 1.167 1.175 1.161 1.172
Isobutileno 1.319 1.342 1.316 1.321 1.405 1.236 1.243 1.255 1.252 1.285
c-2-Buteno 1.232 1.270 1.249 1.193 1.278 1.114 1.143 1.158 1.111 1.152
t-2-Buteno 1.630 1.678 1.652 1.595 1.691 1.472 1.512 1.528 1.485 1.529
Butadieno 0.014 0.017 0.019 0.022 0.030 0.016 0.019 0.021 0.024 0.032
Gasolina 45.490 45.830 45.177 45.779 45.649 43.860 44.630 44.954 44911 44.734
LCO 16.460 15.721 14.972 14.339 13.673 22.551 21.124 20.260 19.137 18.181
bottoms 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
HCO 11.881 10.463 9.529 8.504 7.789 8.688 7.505 7.064 5.953 5.682
Ligeros en gasolina 0.282 0.234 0.254 1.323 0.209 0.416 0.325 0.286 1.186 0.264
TOTAL 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000
GLP 19.009 19.726 19.860 21.426 21.584 17.699 18.368 18.760 20.173 20.236
C3s 6.762 7.018 7.102 7.429 7.774 6.347 6.648 6.777 7.061 7.363
C3=/C3s 0.739 0.747 0.741 0.740 0.735 0.737 0.744 0.741 0.736 0.728
Ci4s 11.965 12.473 12.503 12.675 13.601 10.936 11.395 11.697 11.926 12.610
C4=/C4s 0.455 0.448 0.439 0.424 0.418 0.456 0.446 0.439 0.422 0.410
C5+ en Gas 13.314 14.917 13.348 13.559 15.798 11.366 12.341 12.766 12.139 13.141
RON-GC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MON-GC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
(R+M)/2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
LCO/HCO 1.385 1.503 1.469 1.686 1.756 2.596 2.815 2.868 3.215 3.200
Selectiv. Fondos 0.581 0.600 0.611 0.628 0.637 0.722 0.738 0.741 0.763 0.762
Rel. iC4=/iC4 0.2598 0.2486 0.2399 0.2292 0.2253 0.2676 0.2525 0.2451 0.2309 0.2195
Olef GLP 0.5493 0.5488 0.5415 0.5072 0.5283 0.5458 0.5460 0.5415 0.5071 0.5203
Rel. C3=/C4= 0.9172 0.9383 0.9581 1.0227 1.0038 0.9384 0.9727 0.9772 1.0322 1.0368
Rel. H2/CH4 0.096 0.103 0.095 0.089 0.078 0.088 0.094 0.086 0.079 0.071




APENDICE A
RESULTADOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS EN LA UNIDAD ACE-R
TABLA A.5 CATALIZADOR DE EQUILIBRIO-AMBAS CARGAS, 550°C

Corrida No. 41 42 43 44 45 46 47 48 49 50
Identificador del catalizador ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA
Nombre del catalizador IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51
Identificacion de la carga CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA
Nombre de la carga TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100
Temperatura reaccion, °K 823 823 823 823 823 823.0 823.0 823.0 823.0 823.0
Tiempo inyeccion, s 120 90 75 60 45 120 90 75 60 45
Tiempo agot. catalizador, s 350 350 350 350 305 350 350 350 350 305
tiempo agot. liquido, s 840 630 525 420 315 840 630 525 420 315
Posicion inyector, pulg 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125
Recuperacion, % peso 98.1 98.3 97.4 97.8 96.8 101.7 101.8 99.3 99.4 97.8
Relacion C/O, g/g 3.75 5 6 7.5 10 3.8 5.0 6.0 7.5 10.0
Conversion, %peso 69.472 70.388 72.100 73.459 75.085 64.94 67.14 69.16 70.38 72.45
Peso de catalizador , g 9 9 9 9 9 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00
Flujo de carga, g/min 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2
Peso de producto liquido, g 1.5097 1.1141 0.8931 0.7206 0.5 1.6102 1.1567 0.9102 0.7238 0.5037
Peso total de gas (con N2) 2.771 2.117 1.810 1.455 1.132 2.7151 2.1174 1.7847 1.4628 1.1273
RENDIMIENTOS, %PESO:
Coque 3.566 4.395 5.069 5.870 7.098 3.672 4.598 5.292 6.126 7.397
Gas seco 2.548 2.640 2.775 2.877 3.013 2.418 2.572 2.665 2.780 2.943
Hidrogeno 0.192 0.251 0.267 0.270 0.266 0.166 0.228 0.237 0.244 0.239
H2S 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.0000
Metano 0.935 0.972 1.033 1.086 1.157 0.890 0.949 0.993 1.046 1.117
Etano 0.626 0.623 0.637 0.636 0.643 0.613 0.624 0.623 0.630 0.645
Etileno 0.795 0.793 0.839 0.885 0.947 0.749 0.772 0.812 0.860 0.941
Propano 1.263 1.225 1.272 1.312 1.402 1.208 1.231 1.293 1.315 1.407
Propileno 5.163 5.205 5.357 5.426 5.649 4.822 5.105 5.318 5.349 5.593
n-Butano 1.068 1.064 1.098 1.080 1.193 0.993 1.018 1.066 1.087 1.172
Isobutano 3.583 3.626 3.789 3.885 4.277 3.238 3.359 3.588 3.765 4.106
C4 Olefinas 6.339 6.321 6.370 5.961 6.370 5.886 6.128 6.201 6.033 6.251
1-Buteno 1.412 1.419 1.432 1.361 1.431 1.309 1.364 1.386 1.362 1.398
Isobutileno 1.738 1.689 1.690 1.591 1.667 1.650 1.679 1.676 1.628 1.667
c-2-Buteno 1.368 1.376 1.391 1.279 1.394 1.252 1.320 1.342 1.295 1.355
t-2-Buteno 1.794 1.812 1.829 1.701 1.841 1.647 1.734 1.765 1.715 1.790
Butadieno 0.026 0.025 0.028 0.029 0.037 0.028 0.030 0.032 0.034 0.042
Gasolina 45.641 45.615 46.074 45.625 45.840 42.414 42.875 43.486 43.441 43.362
LCO 17.891 17.724 17.099 16.492 15.770 25.786 24.478 23.247 22.217 20.696
bottoms 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
HCO 12.637 11.888 10.801 10.049 9.145 9.271 8.381 7.597 7.406 6.856
Ligeros en gasolina 0.299 0.296 0.295 1.421 0.242 0.293 0.253 0.246 0.481 0.218
TOTAL 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000
GLP 17.715 17.738 18.181 19.087 19.134 16.439 17.095 17.713 18.030 18.747
C3s 6.426 6.430 6.629 6.739 7.051 6.030 6.337 6.611 6.665 7.000
C3=/C3s 0.803 0.810 0.808 0.805 0.801 0.800 0.806 0.804 0.803 0.799
Ci4s 10.990 11.011 11.257 10.927 11.841 10.116 10.505 10.855 10.884 11.529
C4=/C4s 0.577 0.574 0.566 0.546 0.538 0.582 0.583 0.571 0.554 0.542
C5+ en Gas 12.364 12.590 13.137 12.172 13.630 11.765 12.861 13.450 12.842 13.883
RON-GC 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MON-GC 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
(R+M)/2 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
LCO/HCO 1.416 1.491 1.583 1.641 1.724 2.781 2.921 3.060 3.000 3.019
Selectiv. Fondos 0.586 0.599 0.613 0.621 0.633 0.736 0.745 0.754 0.750 0.751
Rel. iC4=/iC4 0.4852 0.4658 0.4462 0.4096 0.3898 0.5097 0.4998 0.4670 0.4324 0.4059
Olef GLP 0.6493 0.6498 0.6450 0.5966 0.6281 0.6514 0.6571 0.6503 0.6313 0.6318
Rel. C3=/C4= 0.8146 0.8235 0.8409 0.9103 0.8867 0.8193 0.8332 0.8576 0.8866 0.8947
Rel. H2/CH4 0.206 0.259 0.259 0.248 0.230 0.186 0.240 0.239 0.233 0.214




APENDICE A
RESULTADOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS EN LA UNIDAD ACE-R
TABLA A.6 CATALIZADOR DESACTIVADO HIDROTERMICAMENTE-AMBAS CARGAS, 550°C

Corrida No. 51 52 53 54 55 56 57 58 59 60
Identificador del catalizador HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS
Nombre del catalizador IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51
Identificacion de la carga CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA
Nombre de la carga TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100
Temperatura reaccion, °K 823.0 823.0 823.0 823.0 823.0 823.0 823.0 823.0 823.0 823.0
Tiempo inyeccion, s 120 90 75 60 45 120 90 75 60 45
Tiempo agot. catalizador, s 350 350 350 350 305 350 350 350 350 305
tiempo agot. liquido, s 840 630 525 420 315 840 630 525 420 315
Posicion inyector, pulg 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125
Recuperacion, % peso 97.0 98.8 100.1 99.1 98.0 96.1 97.5 95.6 97.1 96.4
Relacion C/O, g/g 3.8 5.0 6.0 7.5 10.0 3.8 5.0 6.0 7.5 10.0
Conversion, %peso 71.79 73.68 74.42 76.58 78.95 70.27 72.05 73.93 75.83 77.31
Peso de catalizador , g 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00
Flujo de carga, g/min 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2
Peso de producto liquido, g 1.3903 0.9976 0.8504 0.6664 0.4416 1.3122 0.9819 0.7708 0.6198 0.4351
Peso total de gas (con N2) 2.9845 2.3339 1.9543 1.5900 1.2492 2.9281 2.2401 1.9004 1.5610 1.2028
RENDIMIENTOS, %PESO:
Coque 4.624 5.548 6.216 7.073 8.454 5.152 5.739 6.541 7.409 8.791
Gas seco 3.081 3.119 3.206 3.274 3.447 3.050 3.038 3.250 3.334 3.471
Hidrogeno 0.120 0.125 0.117 0.110 0.103 0.106 0.107 0.105 0.101 0.093
H2S 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Metano 1.176 1.196 1.240 1.262 1.334 1.145 1.144 1.241 1.273 1.318
Etano 0.726 0.727 0.736 0.726 0.737 0.749 0.729 0.760 0.759 0.767
Etileno 1.058 1.072 1.113 1.177 1.272 1.050 1.057 1.144 1.201 1.293
Propano 1.915 1.898 1.978 2.044 2.203 1.926 1.911 2.046 2.144 2.289
Propileno 5.575 5.656 5.665 5.887 6.168 5.340 5.504 5.768 5.885 6.129
n-Butano 1.480 1.505 1.547 1.516 1.695 1.441 1.486 1.558 1.613 1.708
Isobutano 4.958 5.182 5.342 5.564 6.158 4.735 5.040 5.321 5.644 6.087
C4 Olefinas 6.161 6.121 6.003 5.692 6.226 5.780 5.852 6.003 5.901 6.037
1-Buteno 1.407 1.394 1.368 1.313 1.403 1.316 1.330 1.351 1.339 1.356
Isobutileno 1.597 1.562 1.527 1.488 1.618 1.525 1.510 1.564 1.544 1.588
c-2-Buteno 1.354 1.357 1.330 1.224 1.365 1.260 1.290 1.318 1.283 1.314
t-2-Buteno 1.781 1.784 1.749 1.637 1.801 1.653 1.695 1.738 1.698 1.735
Butadieno 0.022 0.024 0.028 0.029 0.039 0.026 0.027 0.031 0.036 0.045
Gasolina 43.742 44.437 44.223 43.712 44.396 42.760 43.394 43.362 43.566 42.666
LCO 16.208 15.652 15.320 14.271 13.412 21.808 20.543 19.441 18.203 17.333
bottoms 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
HCO 12.001 10.664 10.262 9.145 7.642 7.921 7.408 6.626 5.965 5.357
Ligeros en gasolina 0.254 0.219 0.237 1.823 0.199 0.086 0.086 0.083 0.335 0.132
TOTAL 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000
GLP 20.344 20.581 20.772 22.526 22.648 19.309 19.879 20.780 21.523 22.382
C3s 7.490 7.554 7.643 7.930 8.370 7.267 7.415 7.815 8.029 8.418
C3=/C3s 0.744 0.749 0.741 0.742 0.737 0.735 0.742 0.738 0.733 0.728
Ci4s 12.599 12.808 12.892 12.772 14.078 11.956 12.379 12.882 13.158 13.832
C4=/C4s 0.489 0.478 0.466 0.446 0.442 0.483 0.473 0.466 0.448 0.436
C5+ en Gas 12.513 14.900 13.405 12.939 15.581 15.695 15.473 15.787 14.859 15.362
RON-GC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MON-GC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
(R+M)/2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
LCO/HCO 1.351 1.468 1.493 1.560 1.755 2.753 2.773 2.934 3.052 3.236
Selectiv. Fondos 0.575 0.595 0.599 0.609 0.637 0.751 0.751 0.751 0.751 0.751
Rel. iC4=/iC4 0.3220 0.3015 0.2858 0.2675 0.2628 0.4059 0.4059 0.4059 0.4059 0.4059
Olef GLP 0.5769 0.5722 0.5617 0.5140 0.5472 0.6318 0.6318 0.6318 0.6318 0.6318
Rel. C3=/C4= 0.9049 0.9240 0.9438 1.0343 0.9907 0.8947 0.8947 0.8947 0.8947 0.8947
Rel. H2/CH4 0.102 0.104 0.094 0.087 0.077 0.214 0.214 0.214 0.214 0.214




APENDICE A
RESULTADOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS EN LA UNIDAD ACE-R
TABLA A.7 CATALIZADOR DE EQUILIBRIO-AMBAS CARGAS, 565°C

Corrida No. 61 62 63 64 65 66 67 68 69 70
Identificador del catalizador ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA ECAT TULA
Nombre del catalizador IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51
Identificacion de la carga CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA
Nombre de la carga TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100
Temperatura reaccion, °K 838 838 838 838 838 838.0 838.0 838.0 838.0 838.0
Tiempo inyeccion, s 120 90 75 60 45 120 90 75 60 45
Tiempo agot. catalizador, s 350 350 350 350 305 350 350 350 350 305
tiempo agot. liquido, s 840 630 525 420 315 840 630 525 420 315
Posicion inyector, pulg 1.125 1.125 0 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125
Recuperacion, % peso 98.3 98.9 95.3 98.3 102.0 99.0 99.2 99.4 98.2 98.3
Relacion C/O, g/g 3.75 5 6 7.5 10 3.8 5.0 6.0 7.5 10.0
Conversion, %peso 70.256 70.948 72.486 73.899 75.058 66.11 67.82 69.13 71.02 73.04
Peso de catalizador , g 9 9 9 9 9 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00
Flujo de carga, g/min 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2
Peso de producto liquido, g 1.4586 1.0744 0.8421 0.6841 0.5152 1.5383 1.1239 0.9136 0.7049 0.5023
Peso total de gas (con N2) 2.831 2.163 1.805 1.494 1.166 2.7799 2.1167 1.7998 1.4821 1.1485
RENDIMIENTOS, %PESO:
Coque 3.716 4.561 5.315 6.041 7.006 3.812 4.727 5.345 6.208 7.405
Gas seco 3.094 3.118 3.248 3.338 3.343 3.145 3.187 3.282 3.423 3.553
Hidrogeno 0.222 0.267 0.277 0.282 0.263 0.218 0.273 0.282 0.287 0.281
H2S 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.0000
Metano 1.189 1.206 1.275 1.326 1.344 1.200 1.221 1.271 1.339 1.408
Etano 0.753 0.728 0.732 0.728 0.706 0.789 0.761 0.761 0.764 0.762
Etileno 0.931 0.916 0.964 1.002 1.029 0.938 0.932 0.968 1.033 1.102
Propano 1.400 1.350 1.408 1.449 1.475 1.331 1.294 1.329 1.400 1.497
Propileno 5.655 5.639 5.852 5.942 5.960 5.239 5.310 5.471 5.688 5.966
n-Butano 1.105 1.091 1.135 1.142 1.170 1.015 1.016 1.046 1.083 1.160
Isobutano 3.444 3.467 3.682 3.812 3.976 3.042 3.128 3.287 3.517 3.857
C4 Olefinas 6.964 6.846 6.943 6.756 6.727 6.372 6.388 6.471 6.422 6.655
1-Buteno 1.548 1.526 1.553 1.523 1.506 1.416 1.422 1.442 1.443 1.486
Isobutileno 2.004 1.918 1.931 1.884 1.853 1.865 1.825 1.833 1.814 1.858
c-2-Buteno 1.459 1.457 1.481 1.423 1.436 1.320 1.343 1.364 1.345 1.408
t-2-Buteno 1.912 1.906 1.936 1.879 1.879 1.727 1.756 1.786 1.772 1.848
Butadieno 0.042 0.039 0.043 0.046 0.053 0.045 0.042 0.045 0.048 0.056
Gasolina 44.582 44.631 44.648 44.863 45.180 41.864 42.499 42.637 42.790 42.726
LCO 17.152 17.031 16.574 15.967 15.427 25.056 23.892 22.963 21.668 20.608
bottoms 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
HCO 12.592 12.021 10.940 10.134 9.515 8.834 8.285 7.903 7.314 6.347
Ligeros en gasolina 0.296 0.246 0.255 0.557 0.221 0.289 0.274 0.263 0.488 0.225
TOTAL 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000
GLP 18.864 18.638 19.275 19.657 19.529 17.289 17.410 17.869 18.597 19.361
C3s 7.055 6.989 7.260 7.391 7.435 6.571 6.604 6.801 7.088 7.463
C3=/C3s 0.802 0.807 0.806 0.804 0.802 0.797 0.804 0.805 0.802 0.799
Ci4s 11.513 11.404 11.761 11.710 11.873 10.429 10.533 10.805 11.021 11.673
C4=/C4s 0.605 0.600 0.590 0.577 0.567 0.611 0.607 0.599 0.583 0.570
C5+ en Gas 12.770 13.572 13.486 13.535 14.222 11.328 12.031 12.481 12.422 13.120
RON-GC 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 99.39 0.00 0.00 0.00 0.00
MON-GC 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 82.18 0.00 0.00 0.00 0.00
(R+M)/2 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 90.79 0.00 0.00 0.00 0.00
LCO/HCO 1.362 1.417 1.515 1.576 1.621 2.836 2.884 2.905 2.963 3.247
Selectiv. Fondos 0.577 0.586 0.602 0.612 0.619 0.739 0.743 0.744 0.748 0.765
Rel. iC4=/iC4 0.5818 0.5531 0.5243 0.4943 0.4659 0.6130 0.5835 0.5577 0.5159 0.4818
Olef GLP 0.6690 0.6699 0.6638 0.6460 0.6497 0.6716 0.6719 0.6684 0.6512 0.6519
Rel. C3=/C4= 0.8119 0.8237 0.8428 0.8795 0.8860 0.8222 0.8312 0.8455 0.8857 0.8965
Rel. H2/CH4 0.186 0.222 0.217 0.213 0.196 0.181 0.223 0.222 0.214 0.200




APENDICE A
RESULTADOS EXPERIMENTALES OBTENIDOS EN LA UNIDAD ACE-R
TABLA A.8 CATALIZADOR DESACTIVADO HIDROTERMICAMENTE-AMBAS CARGAS, 565°C

Corrida No. 71 72 73 74 75 76 77 78 79 80
Identificador del catalizador HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS HDT 6 HRS
Nombre del catalizador IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51 IMP FCC-51
Identificacion de la carga CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CARGA TIPICA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA CRUDO MAYA
Nombre de la carga TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 TULA-1 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100 MEZCLA 0/100
Temperatura reaccion, °K 838.0 838.0 838.0 838.0 838.0 838.0 838.0 838.0 838.0 838.0
Tiempo inyeccion, s 120 90 75 60 45 120 90 75 60 45
Tiempo agot. catalizador, s 350 350 350 350 305 350 350 350 350 305
tiempo agot. liquido, s 840 630 525 420 315 840 630 525 420 315
Posicion inyector, pulg 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125 1.125
Recuperacion, % peso 96.9 98.7 98.4 95.7 99.8 98.1 99.3 98.6 95.5 99.4
Relacion C/O, g/g 3.8 5.0 6.0 7.5 10.0 3.8 5.0 6.0 7.5 10.0
Conversion, %peso 73.09 75.81 76.73 78.73 79.04 70.81 73.08 74.31 76.88 77.64
Peso de catalizador , g 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00 9.00
Flujo de carga, g/min 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2
Peso de producto liquido, g 1.3396 0.9601 0.7820 0.6241 0.4376 1.3925 1.0143 0.8100 0.6120 0.4518
Peso total de gas (con N2) 2.9085 2.3392 1.9181 1.5066 1.1984 2.9079 2.2534 1.9006 1.5368 1.2060
RENDIMIENTOS, %PESO:
Coque 4.924 6.126 6.893 8.030 9.180 4.932 6.034 6.788 7.821 8.872
Gas seco 3.525 3.701 3.655 3.742 3.792 3.604 3.651 3.752 3.881 3.956
Hidrogeno 0.134 0.145 0.120 0.114 0.102 0.137 0.138 0.130 0.123 0.109
H2S 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Metano 1.400 1.491 1.482 1.519 1.537 1.412 1.446 1.493 1.546 1.577
Etano 0.843 0.843 0.829 0.819 0.809 0.877 0.861 0.866 0.868 0.859
Etileno 1.148 1.222 1.223 1.291 1.343 1.178 1.206 1.264 1.343 1.410
Propano 2.095 2.116 2.161 2.283 2.402 2.044 2.069 2.169 2.309 2.421
Propileno 5.956 6.224 6.227 6.353 6.538 5.746 5.963 6.162 6.403 6.564
n-Butano 1.511 1.555 1.553 1.510 1.680 1.433 1.483 1.547 1.590 1.680
Isobutano 4.785 5.112 5.185 5.311 5.848 4.449 4.768 5.054 5.397 5.745
C4 Olefinas 6.631 6.722 6.548 5.939 6.510 6.257 6.312 6.402 6.263 6.475
1-Buteno 1.504 1.523 1.485 1.360 1.458 1.418 1.430 1.446 1.423 1.451
Isobutileno 1.822 1.820 1.780 1.655 1.793 1.747 1.733 1.754 1.740 1.794
c-2-Buteno 1.413 1.446 1.402 1.235 1.381 1.322 1.343 1.365 1.310 1.368
t-2-Buteno 1.854 1.895 1.836 1.641 1.819 1.731 1.765 1.790 1.738 1.801
Butadieno 0.039 0.039 0.045 0.048 0.060 0.040 0.042 0.047 0.051 0.061
Gasolina 43.413 44.030 44.282 43.597 42.898 42.077 42.539 42.201 42.312 41.715
LCO 15.390 14.452 13.981 13.211 13.273 21.010 19.852 19.020 17.408 16.753
bottoms 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
HCO 11.520 9.734 9.285 8.060 7.683 8.181 7.071 6.669 5.714 5.610
Ligeros en gasolina 0.249 0.228 0.231 1.965 0.196 0.267 0.258 0.237 0.900 0.209
TOTAL 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000 100.000
GLP 21.228 21.957 21.904 23.361 23.174 20.195 20.853 21.571 22.863 23.094
C3s 8.051 8.339 8.388 8.636 8.940 7.790 8.032 8.331 8.712 8.985
C3=/C3s 0.740 0.746 0.742 0.736 0.731 0.738 0.742 0.740 0.735 0.731
Ci4s 12.927 13.390 13.286 12.759 14.038 12.139 12.563 13.002 13.251 13.900
C4=/C4s 0.513 0.502 0.493 0.465 0.464 0.515 0.502 0.492 0.473 0.466
C5+ en Gas 12.960 14.410 14.823 12.479 15.342 12.419 12.951 13.363 12.959 13.779
RON-GC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
MON-GC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
(R+M)/2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
LCO/HCO 1.336 1.485 1.506 1.639 1.728 2.568 2.807 2.852 3.047 2.986
Selectiv. Fondos 0.572 0.598 0.601 0.621 0.633 0.720 0.737 0.740 0.753 0.749
Rel. iC4=/iC4 0.3807 0.3559 0.3433 0.3116 0.3066 0.3926 0.3634 0.3471 0.3225 0.3123
Olef GLP 0.5929 0.5896 0.5832 0.5262 0.5630 0.5943 0.5886 0.5824 0.5540 0.5646
Rel. C3=/C4= 0.8982 0.9258 0.9510 1.0697 1.0042 0.9184 0.9447 0.9625 1.0224 1.0138
Rel. H2/CH4 0.096 0.097 0.081 0.075 0.067 0.097 0.095 0.087 0.079 0.069
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APENDICE B

Solucién numérica del modelo del reactor via colocacién ortogonal

El sistema de ecuaciones diferenciales parciales (Ecuaciones 4.12 a 4.19) que describen al
reactor, se resuelve numéricamente. En este trabajo se empled el método de colocacion ortogonal,
para discretizar la ecuacidon que describe al poro catalitico, de manera que €l sisema original de
ecuaciones diferenciales parciales se convierte en un sistema de ecuaciones ordinarias no lineales,
las cuales son  integradas mediante uno de los métodos de Runge-Kutta de cuarto orden.

Discretizacion via colocacion ortogonal

Para llevar a cabo la discretizacion del balance de materia en el solido, es necesario definir los
puntos de colocacion adecuados paratener una buena representacion del sisema.

En ladireccion radial del poro se consideraron 7 puntos de colocacion internos (N), mientras que
en la direccion radial solo se considero un punto de colocacion (M), yaque L/D>>1 lo que nos
permite suponer que los cambios axiales son mas importantes que los radiales. En la FiguraB1 se
muestra un esquema de los puntos de colocacion en el poro catalitico.

M+1 £} Puntos de colocacion interna

®
fz
r 9® N+2
p

| L >
ol p
Figura B1 Puntosinternos de colocacion en ladireccién axial y radial dentro del poro

De acuerdo con €l sistema no existe simetria en la direcciéon axial por lo que ademas de los 7
puntos de colocacién se requiere conocer las dos condiciones de frontera . Por otro lado en la
direccion radial hay simetria por 10 que solo es necesario conocer una de las condiciones a la
frontera en ladireccion radial.

El balance de materia en el poro caalitico esta dado por la Ecuacion B.1
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™n _ T Xa L BQTZXn 1 9Xn 6

A B.1

T A T VAVE Y % (B

con las condiciones ala frontera:

en x=0 ™o _p (B.2)

X

en  x=1 - Blmg oy, ). 9%, (B.3)
ﬂx Sp Yng

en v=1 -X_Da a4, (B.4)
WV ay,

Y a establecidos los puntos de colocacion se procede a discretizar cada término de la Ecuacion

B.1 paralo cual seutilizaron las siguientes relaciones.

= Q By Xng =BuXny +BpXny 1 =L M =1 (B.9)

El termino axial se discretiza con 7 puntos de colocacion (N):

TXn, "2
- - —
1 =a DyXny =2, ,N+1=23,....8 (B.10)
k=1

Sustituyendo las ecuaciones B.9 y B.10 en la Ecuacion B.1 tenemos la Ecuacion discretizada a

resolver del balance de materia.
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Xn ig u
- gn:; & D; Xy +a7 (ByXny +B,Xn, )Eg (B.11)
1j k=1
o bien
IXn ] Djlxnll + Dj2xn12 + Dj3X“13 + Dj4X”14 + Dj5xn15 + P (B.12)
=00 y .
Mt "5 DX + DjyXngy + D jpXns + DigXigg + 8 (Byy Xy + Blzxnzj)-b

Para resolver el sistema de ecuaciones ordinarias es necesario emplear las condiciones de

frontera, yaque a partir de estas se pueden conocer las Xni1, Xnig y Xny;.

De la Ecuacion B.2 tenemos

e XnO adh? 0

g Llalil =-ca Clkxnlk:zo (B.13)
X ql k=1 7]

o hien

& TXn0 _ _ gy Xnyy + CppXngp + CpgXingg + Cpp Xy + CieXngg +

= = ¢ ==0 (B.14)
ix a1 C16X”16 + C17X”17 + C18X”18 + C18X”18

9
]

Despejando Xn;;de la Ecuacion B.14, tenemos:

X”lz + C13X”13 + C14)(”14 + C15)(”15 + C16X”16 + C17)(”17 0
§+ C18X”18 + C18X”18 ﬂ
C11

Xny, = (B.15)

Discretizando de esta misma forma la condicién de frontera dada por la Ecuacion B.3, tenemos.

& Xn0 a2 0o . Da
- = —-(;)a CN+2k 1K == Blmn(xn|lNJr2 )— J L A (816)
fix A N+2 ek=1 [} ' a9,
o bien
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& 1Xn 9 —_ g1 Xnyy + CgyXny, + CogXnyg +Co Xy + CogXingg 9:
Tix ﬁ,g + CoeXnyg + Cor Xnpy + CogXngg + CogXngg 2

(B.17)
: j Da, &
Bimn|Xn| - Xn - An
( |1,9 g) aLgn 19
A partir de la Ecuacion B.17 se puede despejar Xno.
H N+1
Bimang +JD;aL/8\n19 - é CQkxnlk
Xn.n = L In 1 B.18
n Bimn + Cy, (B.18)
Finalmente la condicién de frontera dada por la Ecuacién B.4 también es discretizada:
& TXnd "grt Daj = Da, . »
- = =- A+Xn-: LAn+-:-AXn-+A Xn, |J=—=j An.. B.19
v z\/lﬂ,j 21 M +1, kNG ay ML j ( 21780y 2 21) aLYnJ 2 ( )
Despejando Xny; de la Ecuacion B.11 tenemos:
Da .
av J Anzj +A21X”1j
Xny =1 (B.20)

- A22
Es evidente que para poder conocer Xnig y Xnyj €S necesario integrar de manera paralela las

ecuaciones para las velocidades de reaccion (Ecuaciones 4.18 a 4.19)

La Ecuaciéon B.21 muestra el balance de materia para la fase gas, la cual también es integrado

paralelamente con el sistema discretizado.

dXn

o G(Xnd - Xng) - d(Xng = Xn,) (B.21)

Estimacion de parametros

En este trabajo se empleo unatecnica iterativa para obtener los parametros cinéticos del modelo

matematico mostrado en el capitulo 4, el cual podemos definir como un modelo (1) en funcién

de las variables independientes (Xn,) y de los parametros desconocidos (J ). Los valores
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estimados de los parametros cinéticos en cada iteracion se obtienen mediante el metodo de
Marquardt®”, el cual combina el metodo de Gauss (Series de Taylor) y el metodo del paso
descendente (Steegpest Descent).

Si consideramos que tenemos n observaciones o datos experimentales de y, para cada respuesta

del modelo n, entonces para la u-esima observacion y, se tiene que el valor de la variable
independiente es nu. De esta forma el error experimental e entre los valores de rendimientos

observados y las prediccidones del modelo esta dado por la siguiente relacion.
Yu=1ut Eu u=1,..... , N (822)

En este metodo € objetivo principal es minimizar la suma de cuadrados del error S(J) entre los

rendimientos experimentales y los rendimientos obtenidos con el modelo, tal como se muestra en
la Ecuacion B22.

S(J):én}[yu-nu]zzén} &yo-f . X W (B.23)
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equilibrio-Carga Tipica, 520°C y 535°C.

APENDICE C

Distribucion de productos obtenidos mediante smulacién a tiempos cortos.

TABLAC.1
Rendimiento de productos en funcién de la conversion alcanzada en 10 s, Catalizador de

Catalizador de equilibrio — Carga Tipica

T=520°C

Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque

contacto [5] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 15.15 26.2 14.30 0.619 0.0722 0.180
2 28.16 38.5 26.50 1.19 0.140 0.329
3 37.66 41.20 35.30 1.67 0.196 0.455
4 44.70 39.80 41.70 211 0.248 0.589
5 49.99 37.10 46.40 2.54 0.298 0.743
6 54.04 34.20 49.80 2.98 0.348 0.923
7 57.16 315 52.20 3.44 0.399 1.13
8 59.60 29.20 53.90 391 0.452 1.36
9 61.50 27.30 55.00 4.39 0.506 1.61
10 62.95 25.80 55.60 4.86 0.56 1.92

Catalizador de equilibrio — Carga Tipica

T=535°C

Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque

contacto [g] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 16.98 28.3 16.0 0.70 0.082 0.20
2 30.95 39.6 29.1 1.33 0.16 0.36
3 40.87 40.9 38.3 1.86 0.22 0.51
4 48.07 38.6 49.3 2.37 0.28 0.67
5 53.39 35.3 44.7 2.89 0.34 0.86
6 57.38 32.0 52.5 3.42 0.40 1.09
7 60.40 29.3 54.6 3.98 0.46 1.34
8 62.70 27.0 56.0 457 0.53 1.63
9 64.47 25.1 56.8 5.16 0.60 1.93
10 65.80 237 57.1 5.73 0.66 2.33
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Apéndice C

equilibrio-Carga Tipica, 550°C y 565°C.

TABLA C.2
Rendimiento de productos en funcion de la conversion alcanzadaen 10 s, catalizador de

Catalizador de equilibrio — Carga Tipica

T=550°C

Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque

contacto [g] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 19.09 3020 |17.9 0.80 0.094 0.23
2 33.94 4020 | 31.90 1.49 0.18 0.41
3 44.24 4020 | 41.30 2.10 0.25 0.58
4 51.54 3690 |47.7 2.70 0.32 0.78
5 56.83 3310 |[5210 3.33 0.39 1.03
6 60.71 29.70 | 54.90 3.99 0.47 1.31
7 63.60 2690 |56.70 4.69 0.55 1.64
8 65.74 2470 | 57.70 5.41 0.63 1.98
9 67.35 2290 |58.10 6.15 0.71 2.35
10 68.56 21.7 58.1 6.85 0.79 2.85

Catalizador de equilibrio — Carga Tipica

T=565°C

Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque

contacto [5] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 20.64 32.40 19.5 0.86 0.10 0.16
2 36.31 41.1 34.2 1.61 0.19 0.29
3 46.90 39.6 43.9 2.28 0.27 0.42
4 54.28 35.5 50.4 2.96 0.35 0.58
5 59.50 314 54.6 3.68 0.43 0.78
6 63.25 27.9 57.3 4.46 0.52 1.0
7 65.96 25.1 58.8 5.28 0.61 1.26
8 67.92 23.0 59.5 6.13 0.71 1.55
9 69.34 215 59.7 6.99 0.81 1.85
10 70.36 20.3 59.4 7.79 0.90 2.23
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Apéndice C

equilibrio-Carga Maya, 520°C y 535°C.

TABLA C.3
Rendimiento de productos en funcion de la conversion alcanzadaen 10 s, catalizador de

Catalizador de equilibrio — Carga Maya

T=520°C

Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque

contacto [g] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 28.08 40.5 24.4 2.30 023 111
2 40.84 47.6 355 3.49 0.33 1.56
3 47.94 45.4 41.3 4.36 0.40 1.86
4 52.35 42,0 44.7 5.08 0.45 212
5 56.13 38.4 47.3 5.88 0.51 2.44
6 59.01 35.5 49.0 6.65 0.57 2.77
7 61.25 33.2 50.20 7.38 0.62 3.10
8 63.19 31.20 50.90 8.13 0.68 3.45
9 64.77 29.5 51.40 8.86 0.73 3.81
10 66.12 28.1 51.40 9.48 0.78 4.47

Catalizador de equilibrio — Carga Maya

T=535°C

Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque

contacto [5] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 30.26 422 26.3 2.52 0.25 1.15
2 43.0 47.4 373 3.77 0.36 1.59
3 49.92 44.3 42,90 4.69 0.43 1.90
4 54.76 4020 | 46.5 5.59 0.50 222
5 58.50 36.5 48.9 6.50 0.56 2.57
6 61.47 335 50.5 7.41 0.63 2.95
7 63.84 310 515 8.32 0.70 3.35
8 65.74 29.0 52.0 9.20 0.76 3.74
9 67.26 27.4 52.3 10 0.83 414
10 68.55 26.1 52.0 10.70 0.89 4.90
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Apéndice C

equilibrio-Carga Maya, 550°C y 565°C.

TABLACA4
Rendimiento de productos en funcién de la conversion alcanzada en 10 s, Catalizador de

Catalizador de equilibrio — Carga Maya
T=550°C
Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque
contacto [g] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 32.28 435 28.10 2.73 0.27 1.18
2 4511 46.9 39.0 4.06 0.39 1.63
3 52.17 4280 | 44.6 5.11 0.47 1.96
4 57.16 38.3 48.1 6.16 0.54 2.34
5 61.0 34.4 50.4 7.24 0.62 2.75
6 64.0 313 51.8 8.32 0.70 3.18
7 66.34 28.8 52.6 9.37 0.78 3.63
8 68.17 26.9 52.9 10.4 0.87 4,07
9 69.60 25.4 52.9 11.3 0.95 4.49
10 70.81 24.2 52.4 12.1 1.01 5.36
Catalizador de equilibrio — Carga Maya
T=565°C
Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque
contacto [5] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 34.30 44.6 29.8 2.95 0.30 1.22
2 47.18 46.1 40.70 437 0.42 1.67
3 54.40 41.20 | 46.3 5.58 0.51 2.05
4 59.55 36.3 49.7 6.81 0.60 2.48
5 63.45 32.3 51.7 8.08 0.70 2.95
6 66.45 29.1 52.9 9.33 0.79 3.45
7 68.73 26.7 53.4 10.5 0.89 3.94
8 70.46 24.9 53.4 117 0.98 4.41
9 7176 235 53.2 12.7 1.08 4.85
10 72.86 22.4 52.4 13.4 1.15 5.84
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Apéndice C

desactivado hidrotérmicamente-Carga Tipica, 520°C y 535°C.

TABLA C5
Rendimiento de productos en funcion de la conversion alcanzadaen 10 s, Catalizador

Catalizador desactivado hidrotermicamente — Carga Tipica

T=520°C

Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque

contacto [g] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 25.12 32.2 21.9 2.08 0.20 0.94
2 4252 38.6 37.0 3.79 0.33 1.42
3 53.61 35.4 46.3 5.22 0.47 1.70
4 61.08 30.50 52.0 6.59 0.53 1.94
5 66.29 26.1 55.6 7.93 0.60 2.18
6 69.97 22.6 57.6 9.26 0.69 242
7 72.60 20.0 58.6 1.05 0.77 2.67
8 74.46 18.1 58.9 1.18 0.86 2.92
9 75.8 16.7 58.8 1.29 0.95 3.17
10 76.77 15.7 58.2 1.39 1.02 3.62

Catalizador desactivado hidrotermicamente — Carga Tipica

T=535°C

Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque

contacto [5] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 27.67 33.8 24.1 2.33 0.22 1.03
2 45.78 38.1 39.7 422 0.36 151
3 57.0 337 48.8 5.89 0.48 1.81
4 64.40 28.2 54.2 7.52 5.79 2.08
5 69.40 237 57.2 9.16 0.69 2.35
6 72.84 20.3 58.7 10.08 0.79 2.63
7 75.20 17.9 59.1 12.3 0.90 291
8 76.82 16.2 58.9 137 1.01 3.19
9 77.92 15.1 58.3 15.0 1.12 3.46
10 78.70 14.3 57.4 16.1 1.21 3.98
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Apéndice C

desactivado hidrotérmicamente-Carga Tipica, 550°C y 565°C.

TABLA C.6
Rendimiento de productos en funcion de la conversion alcanzadaen 10 s, Catalizador

Catalizador desactivado hidrotermicamente — Carga Tipica

T=550°C

Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque

contacto [g] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 30.27 35.0 26.3 2.59 0.241 111
2 49.0 37.4 423 4.69 0.40 1.61
3 60.31 317 51.2 6.63 0.53 1.92
4 67.57 25.8 56.1 8.58 0.65 222
5 72.34 21.3 58.5 10.5 0.78 2.53
6 75.5 18.2 59.3 12.4 0.92 2.85
7 77.56 16.0 59.2 14.2 1.05 3.16
8 78.9 14.6 58.5 15.8 1.18 3.46
9 79.78 137 57.5 17.2 1.30 3.74
10 80.40 13.0 56.3 18.3 1.41 434

Catalizador desactivado hidrotermicamente — Carga Tipica

T=565°C

Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque

contacto [5] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 33.37 35.4 29.0 291 0.28 1.20
2 53.29 35.0 45.8 5.34 0.45 1.70
3 64.63 28.1 54.6 7.69 0.6 2.05
4 72.04 21.9 58.8 10.1 0.76 2.40
5 76.42 17.7 60.3 12.4 0.92 2.75
6 79.09 14.9 60.2 14.7 1.08 311
7 80.71 132 59.3 16.7 1.25 3.45
8 81.66 12.2 58.0 185 1.40 3.77
9 82.19 115 56.6 20.0 1.55 4.06
10 82.53 11.2 55.0 21.1 1.67 475
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Apéndice C

desactivado hidrotérmicamente-Carga Tipica, 520°C y 535°C.

TABLA C.7
Rendimiento de productos en funcion de la conversion alcanzadaen 10 s, Catalizador

Catalizador desactivado hidrotermicamente — Carga Maya
T=520°C
Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque
contacto [g] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 31.84 422 28.1 2.69 0.26 0.83
2 46.18 44.9 40.5 415 0.38 1.14
3 54.3 40.2 47.2 5.29 0.46 1.35
4 59.9 35.2 51.4 6.38 0.54 1.58
5 64.0 310 54.1 7.49 0.62 1.83
6 67.07 27.8 55.7 8.59 0.70 211
7 69.4 25.4 56.5 9.67 0.78 241
8 71.09 23.6 56.8 10.07 0.86 2.71
9 72.38 22.2 56.7 117 0.93 3.01
10 73.36 21.1 56.3 125 1.0 354
Catalizador desactivado hidrotermicamente — Carga Maya
T=535°C
Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque
contacto [5] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 34.25 43.2 30.1 2.94 0.30 0.88
2 48.85 43.7 427 456 0.42 1.21
3 57.16 38.0 49.3 5.91 0.51 1.45
4 62.85 32,6 53.2 7.27 0.61 1.73
5 66.94 28.4 55.5 8.64 0.71 20.4
6 69.90 25.3 56.7 10.0 0.81 2.37
7 72.03 23.0 57.1 11.3 0.90 2.72
8 73.6 21.3 56.9 12.6 1.0 3.06
9 74.7 20.1 56.4 137 1.10 3.4
10 75.5 19.3 55.6 14.7 1.18 4.04
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Apéndice C

desactivado hidrotérmicamente-Carga Tipica, 550°C y 565°C.

TABLA C.8
Rendimiento de productos en funcion de la conversion alcanzadaen 10 s, Catalizador

Catalizador desactivado hidrotermicamente — Carga Maya
T=550°C
Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque
contacto [g] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 36.54 43.8 32.1 321 0.32 0.95
2 51.33 424 44.6 5.02 0.46 1.29
3 59.8 35.9 51.0 6.66 0.57 1.58
4 65.5 30.3 54.5 8.36 0.70 1.91
5 69.5 26.1 56.3 10.1 0.81 2.29
6 72.3 23.1 56.9 11.8 0.94 2.68
7 74.23 21.0 56.7 13.4 1.06 3.07
8 75.57 19.6 56.1 14.8 1.19 3.46
9 76.5 185 55.2 16.1 1.31 3.82
10 77.16 17.8 54.0 17.1 1.41 4,59
Catalizador desactivado hidrotermicamente — Carga Maya
T=565°C
Tiempo de | Conversion* |  ACL GNA GLP GS Coque
contacto [5] | [Y%pesO] [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso] | [Yopeso]
1 38.9 44.1 34.1 3.49 0.35 1.01
2 54.0 40.6 46.6 5.53 05 1.37
3 62.64 33.4 52.8 7.50 0.64 1.72
4 68.37 27.6 55.9 9.56 0.78 212
5 72.23 23.6 57.1 11.6 0.93 2.55
6 74.82 20.8 57.1 13.6 1.09 2.99
7 76.53 18.9 56.4 15.4 1.24 343
8 77.63 17.7 55.4 17.0 1.39 3.84
9 78.3 16.9 54.1 18.4 1.53 422
10 78.85 16.3 52.7 19.4 1.65 5.11
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