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Resumen

En el presente trabajo se valida un modelo numérico propuesto en 2D para el flujo gas-solidos en un riser (tubo elevador)
del Proceso de Desintegracion Catalitica en Lecho Fluidizado (FCC). El riser tiene 0.2 m de diametro y 14.2 m de altura y
por el fondo del riser se alimenta aire de fluidizacion con una velocidad de 5.2 m/s, mientras que la mezcla aire-
catalizador se alimenta por las entradas laterales a una velocidad de 0.476 m/s y una fraccion volumétrica de 0.6. El
modelo se resuelve considerando una aproximacion Euleriana-Euleriana transitoria junto con la Teoria Cinética del Flujo
Granular (KTGF), con el programa ANSYS® 12.0, y usando un tamafio de paso de 1 ms, para un total de 40 s de tiempo
de simulacion. El modelo se valida contra datos experimentales disponibles en la literatura, y se compara con resultados
numéricos obtenidos por otros investigadores. Se observa que el modelo de arrastre utilizado no estima adecuadamente el
intercambio de momentum gas-solidos y sobre-predice las velocidades axiales de las fases. Los resultados numéricos
obtenidos muestran una tendencia favorable con los datos experimentales, y con los resultados numéricos previos. Para
mejorar la prediccion de los perfiles de flujo, en una etapa posterior se utilizara un modelo de arrastre capaz de predecir la

formacion de grupos (clusters) de particulas.
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1. Introduccion

La dindmica de fluidos computacional (CFD) es una
disciplina que originalmente surge para apoyar el disefio
y simulacién en la industria aerondutica y automotriz, y
que lentamente ha incursionado en diversos ambitos de la
ciencia y la ingenieria, siendo una de estas aplicaciones
el diseflo, simulacion y optimizacion de los procesos
quimicos. Dentro de éstos, el proceso de desintegracion
catalitica en lecho fluidizado (FCC) es uno de los mas
importantes dentro del campo de la refinacion de
petréleo, debido principalmente a su alta productividad al
convertir compuestos pesados del petréleo en fracciones
ligeras de alto valor comercial.

El riser es el equipo donde se llevan a cabo las
reacciones cataliticas que convierten las fracciones
pesadas del petroleo en compuestos ligeros; poniendo en
contacto una corriente de gasdleo de vacio vaporizada,
con una corriente de catalizador sélido fluidizado con
vapor. La mezcla gas-sdlidos asciende por el riser donde
se ponen en contacto las gotas de gaséleo con las
particulas de catalizador, obteniéndose en lo alto los
productos deseados, principalmente gasolina (figura 1).

Para realizar el diseflo y optimizacion adecuados del
riser es indispensable comprender la hidrodinamica del
fluyjo de la mezcla gas-solidos, ya que esta afecta la
transferencia de calor, asi como los rendimientos de
productos. En si, el reto de optimizar el proceso requiere
de resolver el campo de flujos con transferencia de calor
y disociacion quimica lo que hace que la aplicacion de la

CFD y el andlisis numérico sean herramientas viables
para la solucion a tales problemas.

El analisis numérico del flujo gas-solidos en el riser
inicia en los primeros afios de la década de los 60s del
siglo pasado con el analisis de una burbuja en un lecho
fluidizado [1]. Los primeros datos experimentales de un
flujo gas-sélido diluido en un lecho fluidizado circulante
fueron obtenidos un poco después [2], y simulados [3],
para calcular la velocidad del gas y de los solidos en una
tuberia vertical.

En 1995 [4] se present6 un problema tipo en la VIII
Conferencia de Fluidizacion, a fin de comparar los
diferentes modelos hidrodindmicos de los lechos
fluidizados circulantes disponibles en ese momento.
Estos resultados experimentales estan disponibles en la
literatura [5,6], [7]. En [5] se presenta la simulacion de
un riser en 2D con una densidad media de mallado, y los
resultados obtenidos se comparan de forma satisfactoria
con los datos experimentales de una planta piloto. En
otra investigacion [6] se realiza el analisis del efecto del
tamafio de malla, asi como el efecto de la entrada y la
salida del riser sobre los resultados computacionales, y se
comparan con los datos experimentales [4]. El trabajo
[6], representa una de las primeras propuestas para
evaluar el efecto que tiene la geometria del riser sobre la
hidrodinamica del flujo gas-sélido.

Los resultados obtenidos en el presente trabajo usando
el modelo CFD propuesto se validan con los datos
experimentales [4], y se comparan con los resultados
numéricos obtenidos por otros investigadores [5,6], y [7].
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Figural. Esquema del proceso FCC.

El modelo propuesto debe ser capaz de reproducir el
patrén de flujo niicleo-anular tipico del flujo vertical gas-
solidos, asi como los perfiles de los parametros de
validacion: densidad de sdlidos, y flux masicos de
sOlidos a una determinada altura del riser, asi como el
perfil de la caida de presion en la coordenada axial del
mismo.

2. Desarrollo numérico.

Para la simulacion y estudio numérico de los procesos
dentro del riser algunos investigadores han propuesto un
modelo 2D con dos entradas laterales del catalizador para
representar la configuracion 3D del riser, obteniendo
resultados satisfactorios. Entre estos trabajos se puede
mencionar [5, 6, 8], [7], y [9], quienes validaron sus
modelos numéricos con datos experimentales [4]. En
[10] también se propuso un modelo 2D, el cual también
se valid6 contra datos experimentales [11]. También se
establece en base a la prediccion de los coeficientes de
dispersion de la fase sdlida, que un modelo 2D es
adecuado para representar lechos fluidizados 3D [11].

Por otra parte se realizaron estudios sobre la
hidrodinamica de la transicién del estado burbujeante a
un estado circulante en un lecho fluidizado usando
modelos 2D y 3D; estableciendo que ambos modelos
predicen adecuadamente las velocidades axiales, y que el
modelo 2D sobre-predice ligeramente la velocidad axial
en el nucleo del flujo [12]. También se establece que para
el modelo 3D fue necesario disminuir la fineza del
mallado y considerar un riser de la mitad de altura del
original debido a las limitaciones computacionales.
Argumentan que por esta razén el modelo 3D no tiene
una mejor prediccién del comportamiento del lecho que
el modelo 2D [12].

De lo anterior, se puede establecer que la aplicacion de
un modelo en 2D tiene un aceptable grado de precision
en los resultados y que los errores que se obtienen no
tienen un alto impacto en la solucion y sin embargo, si se
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tiene un impacto favorable en cuanto a tiempo de
computo y uso de recursos numéricos. Un modelo en 3D
se acerca a un modelo real, pero se limita al uso de
mallas muy espaciadas o poco finas.

Para este caso de validacion se propone un modelo
2D definido como un tubo vertical cilindrico con una
diametro de 0.20 m y un altura total de 14.2 m (figura 2).
Las entradas tienen un didmetro de 0.1 m y estan
colocadas a ambos lados del riser a una distancia de 0.3
m del fondo; las salidas tienen un didmetro de 0.1 m y
estan colocadas a ambos lados del riser a una distancia de
0.3 m desde la parte superior. La idea de proponer que
las entradas estén colocadas de forma simétrica a ambos
lados del riser, es simular lo méas cercanamente posible la
instalacion experimental, la cual tienen un distribuidor en
el fondo que alimenta de forma homogénea la mezcla
aire-catalizador.
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Figura 2. Diagrama esquematico del riser.

El dominio computacional consta de un mallado con
5,415 celdas. El mallado en la direccion radial es
uniforme, mientras que en la direccidon axial es no
uniforme, teniéndose una mayor concentracion de celdas
en las regiones de entrada y salida del riser. Se utiliza
aire como medio de fluidizacién, y los sélidos son
particulas de catalizador de FCC con un tamafio
promedio de 76 pm y una densidad de 1,720 kg/m®. El
aire de fluidizacion se alimenta en la parte baja del riser
con una velocidad de 5.2 m/s, mientras que la mezcla de
catalizador con aire de fluidizacion se alimenta por las
entradas laterales a una velocidad de 0.476 m/s y con una
fraccion volumétrica de catalizador de 0.6. Como
condicién inicial se define que no hay ni aire, ni
catalizador dentro del riser; como condiciones de frontera
se establecen en las entradas, la velocidad y fraccion
volumétrica de cada fase, y a la salida se define la
presién como la atmoésfera normal de 101.325 kPa. La
temperatura del sistema se considera constante e igual a
300K [4], [11]. (figura 3).
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<—— Condicién de frontera: Presién de salida
101.349 KPa

Direccién axial

<—— Condicién de frontera: Pared no-deslizamiento

Ul

<—— Condicién de frontera: Velocidad de entrada
U,=0.456 m/s, ,=0.6, T= 300K

T Direccién radial

1
Condicién de frontera: Velocidad de entrada
Ug=5.2m/s, =0, T=300K

Figura 3. Dominio computacional del modelo CFD del riser.

En este estudio se utilizo un tamafio de paso en tiempo
de 1 ms, el tiempo total de la simulacion es de 40 s.

Las ecuaciones constitutivas usadas en este trabajo se
basan en la Teoria Cinética del Flujo Granular (KTGF)
[13]. La validez de esta teoria ha sido probada por
diferentes autores y expuesta en diversos articulos [7],
[11],[14], [15], [16], [17].

La teoria KTGF es basicamente una extensiéon de la
teoria cinética de los gases aplicada a flujos densos gas-
solidos, describiendo las colisiones de las particulas a
través de coeficientes de restitucion. El movimiento
aleatorio y las colisiones cuasi-elasticas de las particulas
solidas hacen que la KTGF sea ideal para describir los
flujos granulares. La teoria introduce una ecuacién de
conservacion que describe la fluctuacién de la energia
cinética de los sélidos denominada temperatura granular
[8]. Las propiedades de los solidos se obtienen en
funcion del coeficiente de restitucién y la temperatura
granular.

En este estudio se considera que los solidos son
inelasticos, esféricos y sin rotacion. El modelo se valida
contra la distribucion de densidad de los solidos, la
distribucion de flux masico de la fase solida en la
coordenada radial medidos a una distancia axial de 3.9 m
de la base del riser; y con el perfil de presion estatica a lo
largo de la coordenada axial [8]. Como primera
aproximacion se utiliza el modelo de arrastre propuesto
por Syamlal y O "Brien [18].

3. Modelo matematico.

El modelo CFD propuesto en este trabajo esta formado
por las ecuaciones fundamentales de conservacion de la
materia y del momentum para cada fase, asi como de las
ecuaciones constitutivas o de cierre que permiten calcular
los pardmetros de interaccion entre fases, y las
propiedades de la fase solida a través de la Teoria
Cinética del Flujo Granular (KTGF) [13].

Las ecuaciones fundamentales de conservacion y
constitutivas del flujo granular se pueden encontrar en
varios trabajos previos [5,6], [7], [11]; por lo que aqui
solo se presenta el modelo de arrastre utilizado en este
trabajo [18], el cual estd integrado en las librerias de
ANSYS Fluent® 12.0:
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El coeficiente de arrastre gas-solidos se define como:

3&E5Pg Reg
Bgs = chno 7z, |vs — v )]
Donde:
Cpo =1 0.63+ -

Res/v (2)

Este modelo se basa en la medicion de las velocidades
terminales de las particulas en lechos fluidizados o fijos,
con correlaciones que son funcion de la fraccion
volumétrica y del namero de Reynolds relativo.

Donde es la correlacion de la velocidad terminal
de la fase solida:

Vs = 0.5 (A — 0.06Re; ++/(0.06€)2 + 0.12Res(2B — A) + Az) 3)
Para la cual:

A= 53-14; yB = 0_353-23 cuando
46< 0.85

@
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A=¢g;*yB =¢2% cuandog, > 0.85 )

Una vez descrito el modelo a seguir y descrita la
estrategia numérica se procede a la etapa de resultados y
su respectiva discusion.

4. Resultados y discusiéon.

El modelo CFD propuesto se valida comparando los
resultados  numéricos  obtenidos  contra  datos
experimentales disponibles en la literatura [4]. Los
parametros de validacion son la distribucion de la
densidad de solidos, y la distribucion del flux masico de
solidos, ambos medidos experimentalmente a 3.9 m en la
direccion axial desde el fondo del riser; asi como el perfil
de caida de presion a lo largo del riser [4], [11]. Estos
resultados también se comparan con los obtenidos por
otros investigadores [5, 6], [7]; [8].

En la figura 4 se muestran los resultados de la
distribucién de concentracion de solidos; que tipicamente
se denomina como densidad de sélidos; de la simulacién
actual comparado con resultados experimentales y
resultados numéricos de varios investigadores que
realizaron trabajos previos.
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Se observa que los resultados del presente trabajo se
encuentran dentro de la tendencia de los valores
numéricos obtenidos en trabajos anteriores; mostrando
que la densidad de s6lidos es menor en el centro del riser,
y la mayor densidad de sélidos se encuentra cerca de las
paredes. Se ha demostrado experimentalmente que las
particulas de mayor tamafio en una mezcla (como en las
particulas de catalizador del proceso FCC) tienden a
acumularse mas que las particulas pequeiias, cerca de las
paredes. Esta pueden ser la causa de que exista una
mayor densidad de solidos en los resultados
experimentales, que en los resultados numéricos de este
trabajo. Adicionalmente seria recomendable mejorar las
condiciones de frontera para que incluya posibles fuerzas
electrostaticas en las paredes a fin de mejorar la
prediccion de los perfiles de velocidad [5].
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Figura 4. Distribucién de densidad de sélidos, kg/m*

En la figura 5 se muestra la distribucién del flux
masico de solidos, igualmente comparados con los
resultados experimentales y resultados numéricos
anteriores. Se puede observar que los valores del flux del
presente trabajo estan por encima de los resultados
experimentales y de los resultados numéricos anteriores,
lo cual se puede deber al modelo de arrastre usado [18],
el cual no considera la formacion de grupos (clusters) de
particulas; y al considerar que las particulas de sélido
viagjan en forma independiente provocan que la
transferencia de momentum del aire a los solidos sea
mayor, incrementando de esta forma su velocidad; pero
s6lo en el centro del riser, ya que cerca de las paredes la
prediccion es adecuada.
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Figura 5. Distribucién del flux masico de sélidos, kg/s m?

En la figura 6 se presenta la prediccion actual de la
caida de presion por unidad de longitud (AP/L) en la
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direccion axial, y de igual manera su comparacién con
los resultados experimentales, y con los resultados
numéricos de dos trabajos anteriores.

La elevada caida de presion en la parte baja del riser se
debe a la entrada de los solidos; posteriormente la caida
de presion disminuye hacia la parte alta del riser debido a
que disminuye la densidad de sélidos [5,6]. El modelo
propuesto, predice adecuadamente la tendencia de este
parametro aun cuando reporta valores menores. Esto se
debe a que el modelo propuesto predice un nucleo
diluido mas grande que el experimental, el cual presenta
menor resistencia al flujo y por lo tanto menor caida de
presion.

——Actual

\ ]
\ W Experimental (Knowlton et.al., 1999)
3
s\\ === Benyahia et.al., 2000
& 25 \ = = Benyahia et.al,, 2002
]
K N
£ 5 N
< \\\ L]
B NS
~~.
15 SN\~ -
SN " L] ]
1 S -
S
D
05 S

Altura del riser, m
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En la figura 7 se muestran los contornos de velocidad
de los sélidos en el dominio computacional establecido.
La imagen (a) muestra el perfil de velocidades en la zona
inferior del riser donde se alimentan el catalizador y el
aire de fluidizacion, la imagen (b) muestra la zona media
donde se toman los datos de validacion, mientras que la
imagen (c) muestra la zona de salida del riser.
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Figura 7. Perfil de velocidad de solidos, m/s.

En la figura 8 se presenta los contornos de la fraccion
volumétrica de solidos en la direccion axial del riser. La
secuencia de imagenes es la misma que la descrita
anteriormente para la figura 7.

En las figuras 7 y 8 se puede observar que se forma el
patrén de flujo anular, tipico del flujo gas-sélidos en un
riser del proceso FCC: La velocidad de los solidos es alta
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en el centro del tubo mientras que su fraccion
volumétrica es pequefia; y lo inverso sucede en las
regiones cercanas a las paredes. Esto concuerda tanto
con los resultados experimentales [4], [5].
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Los perfiles radial-axial de velocidad y fraccion

volumétrica de solidos muestran un comportamiento
ondulante, lo cual concuerda con lo observado
experimentalmente, y en las soluciones numéricas [5, 6,
8], [19]. Este comportamiento ondulante se explica por
la formacion de grupos de particulas (clusters) cerca de
las paredes en la parte alta del riser, la cuales al tener
cierto tamafio descienden por la paredes debido a la
gravedad. Este comportamiento se alterna de un lado a
otro de las paredes, modificando asi el perfil de flujo
hacia la parte baja del riser.
A fin de mejorar la prediccion de los datos
experimentales, disminuyendo el valor de los errores
cuadraticos promedio, se debe modificar el modelo
actual, utilizando como modelo de arrastre el
denominado: EMMS (Energy Minimization Multi-Scale)
[20, 21] para simular la formaciéon de grupos de
particulas y mejorar la prediccion del coeficiente de
arrastre entre fases. También se deben incluir
condiciones de frontera en las paredes para la velocidad
tangencial de los sélidos y la temperatura granular, asi
como buscar mejores valores del coeficiente de
especulacién, y de los coeficientes de restitucion,
correspondientes a la Teoria Cinética del Flujo Granular
(KTGF).

5. Conclusiones.

El modelo propuesto predice la formaciéon del patrén
de flujo anular tipico del flujo gas-sélidos en el riser del
proceso FCC.

Después de que el sistema alcanza el estado
estacionario se observa que los solidos cerca de las
paredes empiezan a disminuir su velocidad, con la
posibilidad de que se presente un flujo a contracorriente
de solidos, por este motivo es necesario en trabajos
futuros extender el tiempo de simulacién mas alla de los
40 s usado en este trabajo.
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La disminucion de la velocidad de los sdlidos y la
formacion de un flujo a contracorriente son la causa de
que se presenten oscilaciones en el flujo gas-sélidos en la
coordenada axial del riser; de acuerdo a otros trabajos,
esta oscilacion desaparece al aumentar la velocidad
superficial del aire en el fondo del riser; esto se
comprobara en alglin trabajo posterior.

Se observa que el modelo actual predice un patron de
flujo que no es simétrico respecto a la coordenada radial;
esto sugiere que se debe proponer un mejor modelo de
arrastre, a fin de corregir esta situacion.

El modelo propuesto en este trabajo se puede catalogar
dentro de los modelos simples, pero que a pesar de su
sencillez predice la tendencia de los datos
experimentales, y concuerda con los resultados
numéricos de otros investigadores.

Para mejorar el modelo propuesto, en trabajos
posteriores se incluird un modelo de arrastre con mayor
rigurosidad, y se definirdn condiciones de frontera mas
estrictas para la velocidad tangencial y la temperatura
granular de los so6lidos en las paredes del riser.
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